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RESUME : 
Depuis plusieurs années, la pollution atmosphérique, et plus particulièrement les rejets de Composés 
Organiques Volatils (COV), sont pointés du doigt à cause de leur effet néfaste sur l’Homme et son 
environnement. Actuellement, le marché des technologies disponibles pour le traitement des effluents gazeux 
contenant des COV est encore dominé par les techniques d’incinération. Toutefois, dans le cas de forts débits 
gazeux (103 à 250.103 Nm3.h-1) faiblement pollués (0,1 à 10 g.Nm-3), le coût de traitement par unité de volume 
d’effluent de ces techniques devient prohibitif et ne permet pas d’envisager leur mise en place. Une des 
technologies les plus adaptées semble alors être le traitement biologique. Dans ce contexte, l’utilisation d’un 
contacteur gaz-liquide à haute efficacité, l’aéro-éjecteur, et d’un réacteur biologique permettrait de satisfaire les 
critères de compacité et d’efficacité requis. Cette association a été envisagée et ses performances étudiées lors de 
précédents travaux. 
Ce travail de recherche propose, après une présentation dans une première partie du contexte et des 
technologies disponibles pour le traitement des COV gazeux, de compléter l’analyse des performances de 
transfert de l’aéro-éjecteur précédemment effectuée. En effet, les performances de ce contacteur avait été 
déterminées pour des molécules modèles telles que l’éthanol, l’acétate de butyle, la méthyl éthyl cétone, le 
disulfure de diméthyle et l’oxygène. En s’appuyant sur d’autres polluants, les outils de dimensionnement se 
trouvent enrichis de nouveaux résultats permettant une meilleure prise en compte des propriétés physico-
chimiques des polluants. La troisième partie est consacrée à l’étude des performances d’épuration du procédé 
couplant l’aéro-éjecteur et le réacteur biologique. Il s’agit ici d’identifier et de lever les limitations observées lors 
de la précédente étude. Ce chapitre débute donc sur un rappel des principaux résultats obtenus en insistant sur les 
principales questions posées. Une réponse est ensuite proposée pour chaque question. Cette réponse comprend 
une présentation des différentes méthodologies utilisées ainsi que les résultats obtenus. Les suggestions offertes 
pour améliorer les performances d’épuration de ce procédé hybride concluent ce chapitre. Enfin, le quatrième et 
dernier chapitre est consacré au développement d’un procédé mécanique de concentration des COV en phase 
gazeuse. Cette partie comprend une étude de faisabilité des différentes étapes du procédé, réalisée au laboratoire, 
et les solutions technologiques retenues pour la réalisation d’un pilote semi-industriel. Les résultats obtenus lors 
d’essais du pilote en site industriel nous permettent d’envisager les potentialités et les limitations de cette 
technologie en tant que pré-traitement de forts débits d’effluent gazeux faiblement pollués par des COV. 
MOTS CLES : Composés Organiques Volatils (COV), traitement biologique, contacteur gaz-liquide, 
aéro-éjecteur, écologie semi-quantitative, FISH, concentration, désorbeur, séparateur gaz-liquide. 
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ABSTRACT : 
Among all kinds of atmospheric pollution, due to their negative impacts on the humans and the 
environment, VOCs have raised a lot of interest recently. For high flow rates of low polluted gaseous effluents, 
one of the most suitable technologies seems to be biological treatment. However, industrial applications are 
limited because of impracticalities including short useful life or large plant size. Thus, mass transfer is usually 
considered as the limiting step. In this situation, the use of the aero-ejector, an in-house developed gas-liquid 
contactor exhibiting high transfer efficiency, would be a solution for decreasing plant dimensions. In this 
context, two different processes were designed at the Laboratory of Biotechnology and Bioprocesses (INSA of 
Toulouse). The first one is a degradation process associating the aero-ejector with a biological reactor. The 
second process is a not a degradation one since its aim is to concentrate gaseous VOC. It is based on the 
association of an absorption step followed with a desorption one. 
The first section presents VOC treatment context, including existing technologies and their limitations. 
Descriptions of their application fields and costs allow comparison of these technologies. The performances of 
the degradation process were previously investigated (Daubert-Deleris, 2001). Three model molecules were used 
(ethanol, methyl ethyl ketone and butyl acetate) to evaluate the absorption characteristics of the aero-ejector and 
to analyse the feasibility of the whole process. The second section deals with the study of the aero-ejector 
transfer performances for a wide variety of pollutants. This allows to determinate sizing criteria which will take 
in account the pollutants physical properties. Limitations of the process are also investigated, in the third section, 
including the study of microbial populations’ evolution using a quantitative ecology method (FISH). Finally, in 
the fourth section, the VOC concentration process is presented. In a first part, the study of the process feasibility 
is discussed. Thus, performances are determinated in industrial context with the installation of a pilot at the site 
of “Plantes & Industries” (Gaillac, 81). Then, a cost analysis was performed thanks to these results. 
 
KEYWORDS : Volatile Organic Compound (VOC), biological abatement, gas-liquid contactor, aero-
ejector, quantitative ecology, FISH, concentration, desorption. 
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 Notations 
Notation Définition Unité 
a Aire interfaciale gaz/liquide spécifique au volume de liquide m2.m-3
C Concentration kg.m-3
CE Capacité épuratoire kg.m-3.h-1
CG Concentration dans la phase gazeuse kg.Nm-3
CGE Concentration en polluant dans le gaz en entrée kg.Nm-3
CGS Concentration en polluant dans le gaz en sortie du réacteur kg.Nm-3
CGS sép Concentration en polluant dans le gaz en sortie du séparateur kg.Nm-3
CL Concentration dans la phase liquide du réacteur kg.m-3
D Diamètre du tube de désorption m 
DC Diamètre au col d’un ajutage diphasique m 
De Diamètre d’entrée de l’aéro-éjecteur m 
Di Diamètre interne de l’aéro-éjecteur m 
DR Diamètre du réacteur m 
DS Diamètre de sortie de l’aéro-éjecteur m 
ΔP Perte de charge Pa 
Heau Hauteur d’eau dans le réacteur m 
He Constante de Henry définie par pi=He  x Pa 
himm Hauteur d’immersion de l’aéro-éjecteur m 
hjet Hauteur du jet généré par l’aéro-éjecteur m 
kL Coefficient de transfert de matière de film liquide m.s-1
KL
Coefficient global de transfert de matière défini par rapport à la 
phase liquide m.s
-1
kLa Coefficient volumétrique de transfert de film liquide s-1
KLa Coefficient volumétrique global de transfert défini par rapport à la phase liquide 
s-1
Li Longueur interne de l’aéro-éjecteur m 
LS Longueur du tube de mélange de l’aéro-éjecteur m 
m Coefficient de partage défini tel que y= m x - 
N Densité de flux de matière mol.m-2.s-1
Np Nombre de puissance associé à un mobile d’agitation - 
 
 Notation Définition Unité 
PA Pression d’alimentation en gaz de l’aéro-éjecteur Pa 
pi Pression partielle du composé i Pa 
q Débit de renouvellement de la phase liquide m3.s-1
QT Débit liquide associé au jet tournant de l’aéro-éjecteur m3.s-1
QP
Débit liquide admis au niveau de la vena contracta de l’aéro-
éjecteur m
3.s-1
QG
Débit gazeux ramené aux conditions normales de température et 
de pression Nm
3.s-1
QL Débit liquide m3.s-1
R1 Rendement de croissance sur les COV gX.  1−COVg
R2 Rendement de croissance sur les produits de la lyse cellulaire gX.  1−Xlyseg
RG Rendement global tel que RG=R1 R2 gX.  1−COVg
S Section m² 
t Temps s 
T Température ° C 
TSL Temps de séjour de la phase liquide dans le réacteur s 
tvap Tension de vapeur Pa 
VL Volume de liquide m3
VU Volume utile m3
WG Puissance nécessaire pour la compression du gaz W 
WL Puissance nécessaire pour l’injection du liquide W 
x Fraction molaire dans la phase liquide - 
x/Ltube
Position relative d’un point par rapport à la longueur totale du 
désorbeur - 
X Concentration en biomasse  kg.m-3
y Fraction molaire dans la phase gazeuse - 
Y Vitesse de désorption d’un composé kg.m-3.h-1
YX/E Rendement minimum de conversion d’un élément E en biomasse g de X.(g de E)-1
 
 
 
 Notations grecques 
Notation Définition Unité 
γ Coefficient polytropique - 
η Rendement électrique - 
μ Taux de croissance de la biomasse h-1
υ Vitesse spécifique de dégradation du substrat 11.. −− hkgkg XS
ρ Masse volumique kg.m-3
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INTRODUCTION GENERALE 
Après une prise de conscience progressive ces dernières années, la protection de 
l’environnement et le développement durable sont deux engagements largement plébiscités 
par le grand public. Il devient alors nécessaire, pour les différents acteurs du monde 
économique et politique, de prendre en compte et de mettre en avant ces deux notions 
fondamentales. Parmi les éléments qui ont initié cette évolution des mentalités, l’apparition de 
signes visibles de pollution photo-chimique (dépérissement de la flore, pluies acides, 
corrosion des matériaux), les alertes à la pollution par l’ozone de plus en plus fréquentes et 
l’intérêt croissant des médias concernant le réchauffement climatique et les rejets de gaz à 
« effet de serre » ont joué un rôle majeur. La pollution atmosphérique, et plus particulièrement 
les rejets de Composés Organiques Volatils (COV) sont aujourd’hui pointés du doigt à cause 
de leur effet néfaste sur l’Homme et son environnement. Chez l’Homme, ils sont responsables 
de pathologies diverses et favorisent l’apparition de certains cancers. Concernant leur impact 
environnemental, ils sont indirectement impliqués dans le phénomène d’« effet de serre », car 
ils favorisent l’accumulation d’ozone troposphérique. Afin de limiter les volumes de COV 
rejetés dans l’atmosphère, une réglementation spécifique a été mise en place au niveau 
international, européen et national. Ainsi, le protocole de Göteborg réclame une réduction de 
plus de 50% des émissions de la France d’ici 2010. Face à cette pression législative est 
apparue une dynamique de recherche visant à concevoir et à développer des procédés de 
traitement d’effluents gazeux industriels conciliant performances et faible coût. 
Actuellement, le marché des technologies disponibles pour le traitement des effluents 
gazeux contenant des COV est encore dominé par les techniques d’incinération qui 
représentaient, en 2004, 60% des installations en service en France. Toutefois, dans le cas de 
forts débits gazeux (1 000 à 250 000 Nm3.h-1) faiblement pollués (0,1 à 10 g.Nm-3), les coûts 
d’investissement et de traitement par unité de volume d’effluent deviennent prohibitifs et ne 
permettent pas d’envisager leur mise en place. Une des technologies les plus adaptées semble 
alors être le traitement biologique. Elle conduit à une oxydation totale des polluants 
biodégradables par les microorganismes. Ses principaux avantages sont une efficacité 
d’épuration élevée, des coûts d’investissement et de maintenance réduits et une grande 
rusticité. Toutefois, les mauvaises performances des premières installations, l’encombrement 
de certains systèmes ainsi que le colmatage qui limite leur durée de vie ont représentés un 
frein à l’essor de cette technologie. Depuis le début des années 90, de nombreux travaux ont 
permis d’identifier et de lever certaines limitations liées aux procédés biologiques. Ainsi, le 
nombre d’installations de traitement biologique en fonctionnement ne cesse de croître et est 
aujourd’hui estimé à plus de 15 000 à travers le monde, dont plus de la moitié en Europe. 
L’étape de transfert de matière constitue souvent l’étape limitante des procédés de 
traitement biologique des effluents gazeux. Dans les biolaveurs, la dissociation des étapes de 
transfert et de dégradation permet leur optimisation de manière indépendante. L’amélioration 
des performances de transfert gaz-liquide doit ainsi permettre d’augmenter les performances 
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épuratoires, de réduire l’encombrement et ainsi de rendre les procédés biologiques plus 
compétitifs. Dans le même but, l’aéro-éjecteur, contacteur gaz-liquide à hautes performances 
développé au Laboratoire de Biotechnologie-Bioprocédés, constitue le point de départ de la 
conception de deux procédés de traitement d’effluents gazeux : un procédé biologique de 
dégradation et un procédé mécanique de concentration des polluants en phase gazeuse. 
L’objectif de cette étude est donc double. Dans un premier temps, il s’agit d’étudier les 
limitations du procédé biologique associant l’aéro-éjecteur et un bioréacteur. Puis, dans un 
second temps, nous envisagerons le procédé mécanique de concentration des COV en phase 
gazeuse. Ce dernier pourra constituer l’étape préliminaire d’un procédé de traitement tel que 
l’incinération, l’adsorption, etc… afin d’en réduire les coûts d’exploitation. 
Le premier chapitre de ce mémoire est consacré à l’étude bibliographique. Il présente 
le contexte global de la dépollution des effluents gazeux chargés en COV en insistant sur la 
définition des COV, les caractéristiques des rejets actuels et la réglementation en vigueur. Les 
différentes technologies disponibles pour le traitement des effluents gazeux sont ensuite 
présentées. Cette dernière partie offrira une large place aux traitements biologiques des gaz et 
situera ces technologies parmi les autres procédés en termes de domaine d’application et de 
coût. 
Nous avons vu que ce travail reposait sur l’utilisation de l’aéro-éjecteur en association 
avec un réacteur biologique. Lors d’une étude précédente (Daubert-Deleris, 2001), les 
caractéristiques de ce contacteur ont été modifiées afin de satisfaire les contraintes imposées 
par son utilisation en contexte industriel. Les performances de transfert ont ainsi été 
déterminées pour trois composés modèles et ont permis d’ébaucher des abaques utilisables 
pour son dimensionnement. La seconde partie de ce mémoire présente les résultats d’une 
étude des performances de transfert pour des polluants présentant une large gamme de 
propriétés physico-chimiques. Ainsi, les outils permettant de dimensionner le contacteur gaz-
liquide se trouvent enrichis de nouveaux résultats permettant une meilleure prise en compte 
des propriétés physico-chimiques des polluants. 
Nous tenterons ensuite d’identifier et de lever les limitations observées lors de la 
précédente étude et concernant les performances d’épuration du procédé couplant l’aéro-
éjecteur et le réacteur biologique. Le troisième chapitre débute donc sur un rappel des 
principaux résultats obtenus au cours de la thèse précédente, en insistant sur les principales 
questions posées. Une réponse est ensuite proposée pour chaque question. Outre la 
présentation des différentes méthodologies utilisées ainsi que les résultats obtenus, les 
suggestions offertes pour améliorer les performances d’épuration de ce procédé hybride 
concluent ce chapitre. 
Enfin, le quatrième et dernier chapitre sera consacré au procédé mécanique de 
concentration des COV en phase gazeuse. Il présentera, dans une première partie, l’étude de 
faisabilité des différentes étapes du procédé, réalisée au laboratoire, et les solutions 
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technologiques retenues pour la réalisation d’un pilote semi-industriel. La deuxième partie  
traite des résultats obtenus lors d’essais en site industriel, ceux-ci nous permettant d’envisager 
les potentialités et les limitations de cette technologie pour le pré-traitement de forts débits 
d’effluent gazeux faiblement pollués par des COV. 
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Après avoir présenté une définition des COV et caractérisé leurs rejets 
atmosphériques, cette revue bibliographique s’attache à décrire la législation en vigueur afin 
de limiter leur dissémination dans l’environnement. Les différentes méthodes disponibles 
pour assurer l’épuration des gaz industriels sont ensuite citées. Des comparaisons réalisées par 
rapport à leur domaine d’application respectif ainsi que par rapport aux coûts globaux 
permettent de situer ces technologies les unes par rapport aux autres. 
Parmi l’ensemble des procédés existants, les procédés biologiques s’avèrent être une 
alternative intéressante pour le traitement de forts débits d’effluent gazeux faiblement pollué. 
Le problème consiste souvent à déterminer une configuration optimale du procédé, adaptée 
aux caractéristiques de l’effluent en termes de débits et de concentrations et au métabolisme 
microbien, afin de concilier hautes performances d’épuration et faible coût de mise en œuvre. 
Parmi les procédés biologiques les plus performants, nous pouvons citer les biolaveurs.  Leur 
fonctionnement nécessite deux étapes : un transfert des polluants contenus dans la phase 
gazeuse vers la phase liquide où a lieu l’oxydation microbienne. Généralement, du fait des 
débits élevés des effluents et des temps de contact nécessaires pour assurer une haute 
efficacité de traitement, on aboutit à des installations de taille encombrante, voire prohibitive. 
De nombreux contacteurs gaz-liquide sont aujourd’hui disponibles. L’étape de 
transfert étant souvent limitante, leurs performances conditionnent fortement la taille des 
unités. L’aéro-éjecteur, contacteur développé au laboratoire à haute efficacité, apparaît être 
tout à fait pertinent pour être utilisé comme organe de transfert au sein d’un procédé de 
traitement biologique. Il permet ainsi de limiter la taille des installations. 
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1 - Les Composés Organiques Volatils (COV) : état des lieux 
Depuis quelques décennies, l’apparition de signes visibles de pollution photo-chimique 
(dépérissement de la flore, pluies acides, corrosion des matériaux), les alertes à la pollution 
par l’ozone de plus en plus fréquentes et l’intérêt croissant des médias concernant le 
réchauffement climatique et les rejets de gaz à « effet de serre » ont suscité la crainte du grand 
public et ont contraint les différents acteurs du monde économique et politique à considérer la 
pollution atmosphérique. Les rejets de Composés Organiques Volatils (COV) sont 
aujourd’hui particulièrement pointés du doigt à cause de leur effet néfaste sur l’Homme et son 
environnement. 
La première partie de ce chapitre s’attachera à décrire les Composés Organiques Volatils, 
les caractéristiques de leurs rejets atmosphériques ainsi que leur influence sur 
l’environnement. Un rappel de la réglementation en vigueur permettra de mieux appréhender 
les objectifs initialement fixés et la démarche appliquée dans le cadre de cette étude. 
1.1 - Définition des COV 
Les définitions relatives à la nature des COV diffèrent selon les pays. Néanmoins, en 
France, d’après l’arrêté ministériel du 1er mars 1993 (JO du 28 mars 1993), dit arrêté 
« Barthélémy », sont considérés comme COV, tous les composés contenant des atomes de 
carbone et d’hydrogène, ceux-ci pouvant être partiellement ou totalement substitués par 
d’autres atomes tels que l’oxygène, le soufre, l’azote, le phosphore ou les halogènes. Ces 
composés se trouvent à l’état de gaz ou de vapeur dans les conditions normales de 
température et de pression. Cette définition exclut les oxydes de carbone et les carbonates. 
Les COV sont donc des molécules à squelette carboné. Nous pouvons citer comme exemple, 
et de façon non exhaustive, les hydrocarbures aliphatiques et aromatiques et les molécules 
oxygénées telles que les aldéhydes ou les cétones. 
Il faut noter que si le méthane est une molécule répondant aux critères énoncés 
précédemment, il n’est pas considéré comme un COV et fait l’objet d’une comptabilisation 
spécifique du fait de sa provenance (agriculture et milieu naturel), des flux importants émis 
dans l’atmosphère et de son impact différent sur l’atmosphère (gaz à « effet de serre » par 
rapport aux COV qui participent à la pollution photochimique). 
On parle donc de COV non méthaniques (COVNM). Dans la suite de ce travail, nous ne nous 
intéresserons qu’aux COVNM. 
La directive européenne 1999/13/CE datée du 11 mars 1999 (JO du 29 mars 1999), relative à 
la réduction des émissions de COV dues à l’utilisation de solvants organiques dans certaines 
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activités et installations, complète la définition précédente en incluant tous les composés 
organiques ayant une pression de vapeur de 0,01 kPa ou plus à  une température de 293,15 K 
ou ayant une volatilité correspondante dans les conditions d'utilisation particulières. La 
définition du seuil de tension de vapeur à partir duquel le composé considéré comme volatil 
est arbitraire et peut varier selon les pays. Par exemple, aux Etats-Unis, il est fixé à 0,13 Pa 
dans les conditions normales de température et de pression. 
La directive européenne 2001/81/CE du 23 octobre 2001 (JO du 27 novembre 2001), fixant 
des plafonds d’émission nationaux pour certains polluants atmosphériques, élargit encore la 
définition en incluant tous les composés organiques découlant des activités humaines, autres 
que le méthane, qui sont capables de produire des oxydants photochimiques par réaction avec 
des oxydes d’azote en présence de la lumière solaire. 
Enfin, la directive européenne 2004/42/CE du 21 avril 2004 (JO du 30 avril 2004), relative à 
la réduction des émissions de composés organiques volatils dues à l'utilisation de solvants 
organiques dans certaines activités et installations (directive 1999/13/CE), définit comme 
COV tout composé organique dont le point d'ébullition initial, mesuré à la pression standard 
de 101,3 kPa, est inférieur ou égal à 250°C. 
Les COV regroupent donc un grand nombre de constituants. Devant la diversité de ces 
espèces, il semble donc difficile de définir des caractéristiques générales de ces composés. 
Ces définitions, essentiellement basées sur la nature chimique et sur des propriétés physiques 
des molécules, constituent un point de départ. Elles peuvent être complétées par d’autres 
définitions s’appuyant sur l’impact des molécules sur l’environnement ou sur les sources 
d’émission de ces composés. 
1.2 - Impacts des COV sur l’Homme et sur l’environnement 
Les effets des COV sur l’Homme et son environnement sont très variés : ils peuvent 
aller des simples nuisances olfactives (composés soufrés et azotés) à des risques de toxicité 
non négligeables (aiguës ou chroniques). Ils sont notamment impliqués dans le syndrome du 
« bâtiment malsain » (ou « Sick Building Syndrome ») qui affecte les voies respiratoires 
supérieures, souvent en association avec des manifestations cutanées ou neurologiques 
(Sterling et Collett, 1993; Sterling, 1998). Selon l’OMS (Organisation Mondiale de la Santé), 
ce syndrome affecterait 30% des immeubles dans le monde. Les mécanismes d’action des 
COV sur les organismes sont divers et résultent souvent de leur forte affinité pour les 
composés lipidiques : irritation de la peau et des muqueuses ou effet dépresseur du système 
nerveux central (citons pour exemple les BTX, Benzène, Toluène et Xylène). Une 
classification des risques pour la santé et pour l’environnement induits par les COV a été 
proposée dans le rapport de la commission d’évaluation des risques environnementaux du 
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New Jersey (tableau 1). Les auteurs proposent ici de classer les COV en deux catégories 
distinctes : 
Les COV reconnus comme cancérogènes, qui présentent un risque direct élevé pour la santé 
humaine (par contact ou après métabolisation) et un risque modéré pour l’environnement. 
Les COV reconnus comme non-cancérogènes, qui présentent un risque direct faible pour la 
santé humaine et un risque plus important pour l’environnement. En effet, leur réactivité 
photochimique conduit à la formation de radicaux qui vont réagir avec les oxydes d’azote 
(NOx), ce qui favorise l’accumulation d’ozone dans les basses couches atmosphériques (Le 
Cloirec, 1998). L’ozone étant un gaz considéré comme très toxique (puissant oxydant), sa 
présence à une concentration élevée au niveau du sol présente donc un risque élevé pour la 
santé humaine. Il peut accélérer la dégradation des matériaux et contribue à l’effet de serre 
anthropique à hauteur de 18% (Ademe, 1997). 
Tableau 1. Classification des risques pour la santé humaine et l’environnement de divers types de pollution 
(Rubenstein et al., 2003). 
RISQUE POUR LA SANTE HUMAINE RISQUE POUR 
L’ENVIRONNEMENT élevé moyen à élevé moyen faible à moyen faible 
moyen à élevé    Mercure  Radiation UV   
moyen  Plomb  PCBs  
 Disrupteurs 
endocriniens  
 Cadmium 
 Pollution 
azotée
faible à moyen   Dioxines  Furanes 
 Arsenic 
 Chrome   
faible  Ozone (basses couches) 
 COV 
(cancérogènes)  
 COV (non 
cancérogènes)  
Une estimation du coût des dommages inhérents à la formation d’ozone directement 
imputables aux COV a été réalisée par certains auteurs (Rabl et Eyre, 1998). Ainsi, d’après le 
modèle utilisé par l’EMEP (European Monitoring and Evaluation Programme), l’impact sur la 
santé et les pertes agricoles est estimé à 880 €/t de COV. Cette donnée est à comparer avec 
celles disponibles pour les autres rejets gazeux responsables de la formation d’ozone, c’est-à-
dire 1500 €/t de NO2 et 90 €/t de CH4. Il faut cependant noter que pour les oxydes d’azote, 
une part importante du coût est directement imputable aux effets des aérosols azotés. 
1.3 - Réglementation 
Il est donc communément admis que les COV ont un impact néfaste sur l’Homme et 
son environnement. Pour limiter ces effets, la France a ratifié plusieurs engagements de 
réduction ou de limitation des émissions atmosphériques de telles substances, au niveau 
international, européen et national. 
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1.3.1 - Accords internationaux 
Les engagements actuels concernant les émissions de COV s’inscrivent 
essentiellement dans le cadre de la convention de la Commission Economique pour l’Europe 
des Nations Unies sur la pollution atmosphérique transfrontière à longue distance (dite 
« Convention de Genève »).  
Les principaux protocoles de cette convention relatifs aux COV sont les suivants : 
• Le protocole de Genève (adoption 18 novembre 1991, ratification en France le 
29 septembre 1997) prévoyant une réduction des émissions en COV de 30% 
entre 1988 et 1999. Les inventaires réalisés en 1997 montrent qu’il manquait 
encore 5% de réduction des émissions pour atteindre cet objectif. 
• Le protocole relatif à la réduction de l’acidification, de l’eutrophisation et de 
l’ozone troposphérique dit « multi-polluants / multi-effets » de Göteborg 
(présenté le 1er décembre 1999, pas encore ratifié par la France) imposant de 
nouveaux plafonds pour la France en 2010 (COV : 1,1 Mt), ce qui exigerait 
une diminution de plus de 50% du niveau d’émissions par rapport à 1999. Au 
niveau européen, la mise en œuvre du Protocole dans tous les pays signataires 
aboutira également à une réduction des émissions de polluants précurseurs de 
l’ozone (NOx et COV) d’environ 40%. 
A cette convention de Genève, il faut ajouter la participation de la France à la convention 
cadre des Nations Unies (convention de Rio, datant du 9 mai 1992) sur le changement 
climatique dû aux gaz à effet de serre. Son objectif principal est défini dans l’article 2 : 
"stabiliser les concentrations de gaz à effet de serre à un niveau qui empêche toute 
perturbation anthropique dangereuse du système climatique". Lors d’une première conférence 
des parties à Berlin en avril 1995, les états ont estimé que les engagements de Rio n’étaient 
pas "adéquats" et ont décidé que lors de leur troisième réunion à Kyoto, le 10 décembre 1997, 
ils adopteraient un protocole par lequel les pays développés s’engageraient non plus sur une 
stabilisation des émissions, mais sur des objectifs quantifiés et un calendrier de réduction 
d’émission de gaz à effet de serre, comprenant des échéances telles que 2005, 2010 et 2020.  
Pour mener à bien ces engagements, la France a depuis longtemps mis en place une 
réglementation, renforcée ces dernières années par des directives européennes. 
1.3.2 - Accords européens et nationaux 
Au niveau européen et national, les actions prises correspondent aux différentes 
sources possibles d’émissions de COV atmosphériques : les produits de consommation, les 
sources mobiles et les sources fixes. Toutes ces actions se retrouvent soutenues par une 
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politique d’incitations financières pour la prévention de la pollution à travers la mise en place 
de taxes.  
a ) Composition des produits 
Dans de nombreux secteurs où les émissions de COV sont extrêmement dispersées 
(bâtiments, peinture, grand public,…), la première solution semble être l’action sur la 
composition des produits. L’utilisation de produits en phase aqueuse a notamment permis de 
réduire de 18% la quantité de solvant (ramenée à la tonne de peinture) entre 1985 et 1991. 
Cette volonté s’est illustrée à travers la parution de textes réglementaires. Citons par exemple 
la directive européenne 2004/42/CE du 21 avril 2004, relative à la réduction des émissions de 
composés organiques volatils dues à l'utilisation de solvants organiques dans les peintures et 
vernis décoratifs et les produits de retouche automobile. Elle vise à prévenir les effets négatifs 
sur l'environnement des émissions de COV dues aux solvants entrant dans leur composition 
en fixant des teneurs maximales en COV pour ces produits. Seuls les produits n'excédant pas 
les teneurs en COV indiquées peuvent être commercialisés sur le territoire des pays membres 
de l'Union. Lors de leur mise sur le marché, ces produits doivent porter une étiquette. Cette 
directive pourrait contribuer à réduire les émissions de COV à raison de 280 kilotonnes par an 
jusqu'en 2010.  
Parallèlement, la mise en place de labels écologiques (écolabel français, NF environnement) a 
permis de promouvoir les produits les plus respectueux de l’environnement pendant tout leur 
cycle de vie (faible contenu en COV, absence de COV les plus nocifs, réduction des quantités 
de COV nécessaires à la fabrication, facilité de recyclage en fin de vie). 
b ) Sources mobiles  
Devant l’importance des émissions liées au secteur routier, l’Union Européenne 
s’intéresse particulièrement aux rejets de COV par les sources mobiles et a mis en place une 
politique progressive : les programmes Auto-Oil I et II, impliquant à la fois les institutions 
publiques de recherche et les acteurs industriels du secteur automobile. Par rapport aux 
valeurs limites d’émissions, fixées pour chaque polluant par la directive 91/441/CEE du 26 
juin 1991 (JO du 30 août 1991), l’utilisation, depuis 1993, de pots catalytiques sur les 
véhicules à essence a constitué la principale mesure adoptée afin de réduire la teneur en 
polluant des gaz d’échappement (normes Euro I à Euro IV). La directive 94/12/CEE du 23 
mars 1994 (JO du 19 avril 1994) a fixé de nouvelles valeurs applicables à tous les véhicules 
neufs. L’objectif, fixé pour l’an 2000, était de réduire les émissions de CO et de NOx liées 
aux véhicules de 15% et 40% respectivement par rapport au niveau de 1997. Cela passait, par 
exemple, par une diminution de 80% du taux de benzène dans l’essence et par une réduction 
de la teneur en hydrocarbures aromatiques et polycycliques du gazole (Momas, 1998). Le 
dernier inventaire des émissions de polluants atmosphériques (Serveau et al., 2005) montre 
que l’objectif de réduction des rejets a été atteint  pour les émissions de CO (-26%) mais pas 
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pour celles de NOx (-18%). Néanmoins, l’efficacité de ces mesures a pu être démontrée avec 
une diminution constante des rejets polluants dus au secteur du transport routier (évolution 
des émissions entre 1997 et 2004 : NOx, -38% ; CO, -51% et COV, -56%). 
c ) Sources fixes 
L’action dans ce domaine est menée au travers de la réglementation sur les 
installations classées pour la protection de l’environnement (décret n°77-1133 du 21 
septembre 1977). Les principales mesures concernent le stockage des hydrocarbures et 
l’utilisation de solvants. 
L’arrêté du 1er mars 1993 a proposé une définition des COV et a fixé au plan national des 
règles minimales en matière de pollution de l’air. En 1994, la directive européenne 94/63/CEE 
(JO du 31 décembre 1994), dite « COV première étape », s’intéressait à la chaîne de stockage 
et de distribution de l’essence, importante source de benzène, d’éthylbenzène, de toluène, et 
de xylène. Elle a été transposée en France par l’arrêté du 31 décembre 1995. De plus, pour 
limiter ces émissions, des dispositifs de récupération des vapeurs d’hydrocarbures doivent 
obligatoirement être mis en place pour les opérations de remplissage des cuves, et à la pompe, 
sur les pistolets de distribution de carburant, pour les stations dont le débit est supérieur à 500 
m3 par an (décret n° 2001-349 du 18 avril 2001, JO du 21 avril 2001 et rectificatif du 5 mai 
2001, arrêté modifié du 17 mai 2001). L’arrêté du 2 février 1998 (JO du 3 mars 1998) définit 
les règles fondamentales de la surveillance applicables aux différentes installations. Il 
détermine la liste des polluants auxquels il faut porter une attention particulière au-delà d’un 
certain seuil de rejet. Il prévoit également les conditions de contrôle de la qualité de l’air et 
fixe la valeur limite de concentration totale de l’ensemble des composés organiques à 150 
mg.m-3 si le flux horaire dépasse 2 kg.h-1. Pour les composés visés à l’annexe III de l’arrêté du 
2 février 1998 (liste des composés de l’annexe III fournie en annexe 1), la valeur limite de 
concentration est de 20 mg.m-3 si le flux horaire dépasse 0,1 kg.h-1. L’arrêté du 29 mai 2000 
(JO du 13 août 2000), portant modification de l’arrêté du 2 février 1998, fixe de nouvelles 
normes de rejets : valeur limite d’émission de 110 mg.m-3 pour un flux horaire supérieur à 2 
kg.h-1 et une consommation de solvant inférieure à 2 tonnes par an, 75 mg.m-3 dans le cas 
d’une consommation de solvant supérieure à 2 tonnes par an. Pour les substances à phrases de 
risque de type R 45, R 46, R 49, R 60 et R 61, la valeur limite d’émission de 2 mg.m-3 (pas de 
changement pour les composés visés à l’annexe III). La directive européenne 1999/13/CE (JO 
du 29 mars 1999) établissait les échéances pour la mise en conformité pour les installations 
existantes à octobre 2007. Le délai de mise en conformité a été anticipé de deux ans par 
rapport à celui visé par la directive précédente et porté au 30 octobre 2005. Il est important de 
souligner que la réglementation favorise le traitement à la source (réduction des quantités de 
solvants utilisées) plutôt qu’un traitement aval. De ce fait, il est prévu une dérogation à 
l’application stricte des valeurs limites d’émission : la mise en place d’un schéma de maîtrise 
des émissions qui doit permettre, au lieu de respecter les valeurs limites fixées pour chaque 
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point d'émission canalisée et pour les émissions diffuses, de se conformer à une valeur limite 
équivalente fixée sur le flux total de COV émis (circulaire du 23 décembre 2003 relative aux 
ICPE - Schéma de maîtrise des émissions de COV). Enfin, pour les entreprises dont la masse 
annuelle de rejets de COV dans l'air est supérieure à 100 tonnes, la déclaration des émissions 
annuelles auprès de la préfecture est obligatoire. La forme de la déclaration est prévue par 
l’arrêté du 24 décembre 2002 (JO du 7 mars 2003). 
d ) Incitations financières pour la prévention de la pollution 
Outre les instruments réglementaires mis en œuvre pour la prévention de la pollution, 
la France utilise l’incitation financière pour compléter son action : le principe « pollueur-
payeur » est une donnée de base en matière de politique de l’environnement. La taxe 
parafiscale sur la pollution atmosphérique (TPPA) fut originellement créée pour lutter contre 
les pluies acides (décret du 7 juin 1985). Entre 1990 et 1999, cette taxe a été étendue à divers 
polluants atmosphériques dont les COV. Elle concernait les unités de combustion d’une 
puissance thermique supérieure à 20 MW, les installations incinérant plus de trois tonnes par 
heure d’ordures ménagères ainsi que les installations rejetant plus de 150 tonnes par an de 
composés soufrés ou oxygénés, d’azote, d’acide chlorhydrique ou d’hydrocarbures, solvants 
ou COV (Bouton, 1998 ; décret du 3 mai 1995, JO du 4 mai 1995 ; arrêté du 8 décembre 
1997, JO du 16 décembre 1997). Son montant était fixé à 27 € par tonne de polluant émis et 
ses revenus étaient affectés au budget de l'ADEME jusqu'au 31 décembre 1998 et servaient à 
financer des aides à la lutte contre la pollution atmosphérique. Elle a été remplacée depuis le 
1er janvier 1999 par la taxe générale sur les activités polluantes (TGAP). Son montant est fixé 
à 38,11 € par tonne pour les émissions de SOx, d’HCl et de COV (loi de finances n°98-1266 
du 30 décembre 1998 ; décret n°99-508 du 17 juin 1999 ; décret n°2001-705 du 31 juillet 
2001). Il est cependant important de souligner qu’aujourd’hui le montant des taxes appliquées 
en France reste nettement inférieur à celui d’autres pays (par exemple, 2 000 € par tonne de 
COV pour la taxe incitative suisse). De plus, ce montant est aussi très inférieur aux coûts 
effectifs engendrés par la pollution (facteur 10 entre le montant des taxes et le coût de la 
dépollution et facteur 100 entre le montant des taxes et le coût du dommage à 
l’environnement). 
1.4 - Rejets 
1.4.1 - Caractéristiques 
Comme nous l’avons vu précédemment, les sources d’émissions de COV 
atmosphériques sont de plusieurs types : sources mobiles (transport routier) et sources fixes 
(produits de consommation, agriculture, activités industrielles, stockages d’hydrocarbures,...). 
Dans ce dernier type, les émissions peuvent être diffuses (bassins, décharges,…) ou localisées 
(grandes installations de combustion, séchage de boues de stations d’épuration, stockages,…). 
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De plus, ces émissions peuvent aussi être rejetées à l’extérieur et dispersées (évents, 
cheminées, espaces ouverts) ou demeurer confinées (atelier, lieu de stockage, habitat). 
A cette complexité de contextes, s’ajoute une grande variabilité, tant au niveau des débits que 
des concentrations. Très souvent, les COV sont présents à l’état de traces dans les effluents 
industriels, mais les débits sont tels que les quantités rejetées représentent une source de 
pollution et de nuisance non négligeable. Les débits peuvent varier de 103 à 2.105 Nm3.h-1, les 
concentrations en COV allant de 0,1.10-3 à 10.10-3 kg.Nm-3. Le tableau 2 présente quelques 
exemples d’effluents industriels. 
Tableau 2. Caractéristiques de différents effluents gazeux industriels (Ademe, 1997). Les composés en gras 
représentent les polluants choisis dans la partie expérimentale de cette étude. 
Activités Composés polluants 
Concentrations 
(10-3 kg.Nm-3) 
Débits 
(Nm3.h-1) 
Impression sur papier Alcools isopropyliques et éthylique 1,1 12 500 
Parachimie, fabrication de 
produits adhésifs Toluène, heptane, méthyl éthyl cétone 5 à 13 
15 000 à 
40 000 
Fabrication de matériels 
électroniques Xylène, alcools isopropyliques 0,1 à 6 25 000 
Fabrication de 
médicaments 
Méthanol, acétate de butyle, acétone, 
toluène, xylène, isopropanol, acétate 
d’éthyle 
6 à 10 300 
Fabrication d’emballages 
métalliques 
Acétate d’éthyle, éthanol, n-propanol, 
toluène, méthyl éthyl cétone 7 35 000 
Fabrication d’emballages 
souples 
Acétate de butyle, éthanol, acétate 
d’isopropyle, méthyl éthyl cétone 3 à 15 
5000 à 
50 000 
1.4.2 - Quantités émises 
Afin de faciliter les comparaisons entre pays au sein de l’Union Européenne, une 
uniformisation des définitions et des méthodologies utilisées a été mise en place 
(méthodologie mise en place par le groupement de réflexion CORINAIR). En France, le 
Centre Interprofessionnel Technique d’Etudes de la Pollution Atmosphérique (CITEPA) 
réalise des inventaires d’émissions. 
L’émission globale de COV en Europe en 1998 représentait 11 millions de tonnes, la 
proportion d’émissions attribuées à la France étant de 18% (figure 1). De plus, si l’on regarde, 
pour chaque pays, la part des émissions ramenée au produit intérieur brut pour 1000 habitants, 
nous avons ainsi une estimation des émissions ramenée à une unité fictive de production 
industrielle (en faisant l’hypothèse que ces cinq pays ont un profil d’activités économiques 
très similaire). Le niveau d’émission de la France est ainsi supérieur de plus de 40% à celui de 
pays présentant des degrés d’industrialisation similaires, tels que l’Allemagne ou le Royaume 
Uni. 
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Figure 1. Répartition des émissions de COV dans l’Union Européenne (15 pays) en 1998. Les rectangles pleins 
représentent le pourcentage massique pour chaque pays (CITEPA, 2000). Les rectangles hachurés représentent 
ce même pourcentage divisé par le PIB pour 1000 habitants. Ne sont représentés que les pays présentant les cinq 
plus grandes valeurs d’émissions. 
Le tableau 3 complète ces données en présentant les émissions massiques de COV rapportées 
à la population ou à la superficie du pays considéré. On voit ainsi que la France se situe dans 
la moyenne européenne des rejets de COV avec 39,6 kg/habitant. Si l’on s’intéresse aux 
émissions de COV rapportées à la superficie, la France est, là aussi, dans la moyenne 
européenne avec 36 kg/ha. 
Tableau 3. Emissions de COV en kg par habitant et en kg par hectare pour les pays de l’Union Européenne 
présentant les cinq plus grandes valeurs d’émissions (CITEPA, 2000). 
Pays Emissions (kg/habitant) Emissions (kg/ha) 
Allemagne 20,8 40 
Royaume-Uni 29,9 59 
Italie 38,5 62 
France 39,6 36 
Espagne 65,2 44 
Moyenne européenne 38,8 35 
 
Dans ce contexte, les pays d’Europe du nord semblent être les meilleurs élèves, à l’image de 
l’Allemagne. La France doit donc consentir à la réalisation d’efforts supplémentaires en 
matière de prévention de la pollution atmosphérique, ceci afin de réduire les émissions de 
polluants au plus bas niveau acceptable. 
1.4.3 - Sources d’émission 
Comme nous l’avons vu précédemment, les quantités de COV émises dans 
l’atmosphère sont loin d’être négligeables. A ce titre, en 1998, la France a produit plus de 1,8 
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millions de tonnes de COV. Les principaux secteurs économiques responsables des émissions 
atmosphériques de COV sont mentionnés dans le tableau 4. 
Tableau 4. Principaux secteurs émetteurs de COV en France en 1998 (Serveau et al., 2005). 
Secteurs d’activité Quantités émises (kt) 
Transformation / Energie 114 (6,3%) 
Industries manufacturières 518 (28,5%) 
Résidentiel / Tertiaire 375 (20,6%) 
Agriculture / Sylviculture 171 (9,4%) 
Transport routier 600 (33,0%) 
Autres transports 40 (2,2%) 
TOTAL 1819 
 
Ces données mettent en avant la part déterminante des émissions liées au transport routier 
(600 kt) et aux activités industrielles telles que la pétrochimie, la production d’électricité, 
l’industrie chimique, la métallurgie, l’industrie pharmaceutique et l’agroalimentaire (518 kt 
pour les industries manufacturières et 114 kt pour le secteur de transformation / énergie). En 
1998, cet ensemble représentait près de 68% du total des rejets atmosphériques de COV en 
France. 
Les figures 2 et 3 montrent l’évolution des émissions de COV par secteur. On constate une 
diminution d’environ 49% des émissions globales entre 1988 et 2004. Les baisses les plus 
sensibles concernent les secteurs de la transformation, de la production d’énergie et celui des 
transports routiers. Elles traduisent notamment les progrès réalisés dans le stockage et la 
distribution des hydrocarbures ainsi que l’obligation pour les constructeurs automobiles 
d’équiper les véhicules neufs avec un pot catalytique depuis 1993. De nouveaux progrès, dans 
ces secteurs, devraient encore permettre de réduire cette proportion à l’horizon de 2010 
(nouvelles normes Euro pour l’automobile par exemple). Notons que, depuis 2000, les 
transports routiers ne sont plus le secteur le plus polluant. Malgré une diminution des 
émissions de 35% en masse entre 1988 et 2004, l’industrie manufacturière devient le secteur 
le plus polluant avec des rejets atmosphériques de COV correspondant à plus de 30% des 
émissions totales. Enfin, ces rejets ne présentent pas de baisse significative. 
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Figure 2. Evolution des émissions de COV en France, par secteur économique, depuis 1988 (Serveau et al., 
2005). (e) Les données relatives à 2004 constituent une estimation et ne sont pas issues de relevés d’émission. 
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Figure 3. Evolution de la répartition des émissions de COV par secteur économique, entre 1988 et 2004 en 
France (Serveau et al., 2005). Les données relatives à 2004 constituent une estimation et ne sont pas issues de 
relevés d’émission. 
Ceci souligne la nécessité de mettre en place de nouveaux procédés de traitement des 
effluents gazeux plus efficaces pour permettre d’atteindre les objectifs fixés par les 
réglementations. 
33 
ETUDE BIBLOGRAPHISUE 
1.5 - Conclusions 
Les COV regroupent un nombre important de molécules présentant des effets sur 
l’Homme et son environnement très variés. Cela va des simples nuisances olfactives à des 
effets beaucoup plus toxiques (syndrome du bâtiment malsain, irritations, effet cancérogène). 
De ce fait, nous avons assisté à une véritable prise de conscience politique au niveau national 
et international, aboutissant à des normes d’émission de plus en plus strictes. 
Premier signe de cette prise de conscience, le suivi des émissions a été mis en place il y a plus 
de 20 ans (campagne menée en 1984, rapport édité en 1989). Il a permis de caractériser et de 
quantifier les rejets et de déterminer les principales activités émettrices. Des efforts ciblés, 
notamment au niveau des secteurs du transport routier, de la transformation et de la 
production d’énergie, ont démontré leur efficacité avec une diminution globale des émissions 
en France (-49% en 17 ans).  
Paradoxalement, les émissions du secteur des industries manufacturières restent quasiment 
constantes depuis plusieurs années et représentent actuellement 32% de l’ensemble des rejets. 
La mise en place de solutions de traitement innovantes dans ces activités semble 
indispensable pour continuer les efforts entrepris en matière de traitement de la pollution 
atmosphérique. 
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2 - Les procédés de traitement des effluents gazeux 
En matière de lutte contre la pollution atmosphérique, plusieurs stratégies peuvent être 
envisagées. Premièrement, la plus évidente est la mise en place d’actions préventives 
consistant à éviter ou à diminuer les émissions de COV. Cette approche semble un pré-requis 
à toute démarche de dépollution de l’air. Les actions à la source (mise aux normes des moyens 
de stockage, des installations,…) sont, dans ce sens, une première étape. Dans le cas de 
procédés existants, cette approche est souvent difficilement réalisable, voire impossible. De ce 
fait, les actions curatives apparaissent alors indispensables pour enrayer le phénomène de 
pollution. Cette partie va permettre de décrire et de comparer les technologies disponibles afin 
de mettre en évidence l’intérêt des procédés de traitement biologique et leurs domaines 
d’utilisation potentielle. 
Actuellement, les procédés de traitement des effluents gazeux peuvent être classés en deux 
groupes selon la finalité du traitement (figure 4) : les méthodes dites récupératives permettent 
l’éventuelle valorisation des composés alors que les méthodes destructives aboutissent à 
l’élimination des composés.  
Procédés de traitement des gaz
Procédés récupératifs :
- Absorption
- Adsorption
- Condensation
- Perméation gazeuse
Procédés destructifs :
- Lavage chimique 
- Incinération
- Traitement par plasma
-Traitement biologique  
Figure 4. Classification des procédés de traitement des effluents gazeux (Daubert-Deleris, 2001). 
Une deuxième classification existe. Elle est basée sur le nombre d’étapes nécessaires au 
traitement. On oppose alors les procédés directs, nécessitant une seule étape (l’incinération ou 
le traitement par plasma par exemple) aux procédés indirects mettant en œuvre au moins deux 
étapes. Ces derniers correspondent en fait à une étape de transfert de la pollution de la phase 
gazeuse vers une phase liquide ou solide, suivie de l’étape de traitement proprement dite (les 
procédés biologiques par exemple).  
La figure 5 compare les proportions d’utilisation des principales technologies de traitement 
dans plusieurs pays européens ainsi qu’aux Etats-Unis. L’incinération thermique et 
l’adsorption font partie des technologies les plus appliquées dans le domaine du traitement des 
effluents gazeux. Les procédés de traitement biologique restent, quant à eux, très minoritaires. 
Cependant, à l’exemple de l’Allemagne où ces procédés représentent 10% des technologies 
appliquées, leur utilisation connaît un gain d’intérêt dans le contexte du traitement des odeurs 
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(principalement pour les stations de compostage et les stations d’épuration des eaux usées) et 
des effluents gazeux industriels faiblement chargés en COV. Certains auteurs estiment à 
15000 le nombre d’installations de traitement biologique des effluents gazeux en 
fonctionnement à travers le monde, dont plus de la moitié en Europe (van Groenestijn et 
Kraakman, 2005). 
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Figure 5. Proportion d’utilisation des technologies de traitement des effluents gazeux dans différents pays en 
1997 (Ademe, 1997). 
En France, en 1997, il ressort clairement que le traitement des effluents gazeux est 
majoritairement effectué par incinération (>80% des installations de traitement), technique 
bien maîtrisée mais dont la rentabilité dépend beaucoup des possibilités de récupération de 
chaleur. Actuellement, l’incinération, qu’elle soit classique, régénérative ou catalytique, perd 
de son attrait et représente environ 60% des installations en fonctionnement (Le Cloirec, 
2004). Au niveau industriel, l’amélioration du traitement des effluents gazeux fait donc 
intervenir deux problèmes : l’efficacité de traitement et le coût global de traitement. Il semble 
qu’une des réponses soit la diversification des technologies appliquées, qui permettrait de 
trouver une solution adaptée à chaque cas. 
L’ensemble des procédés classiques est décrit dans les paragraphes suivants, avec pour 
chacun d’entre eux, le principe général, le domaine d’application, les avantages et les 
inconvénients. 
2.1 - Les techniques de traitement récupératives 
Ces technologies consistent généralement en une concentration finale des polluants, 
soit dans la phase gazeuse (perméation gazeuse ou adsorption), soit dans une phase liquide 
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(absorption). La récupération des polluants peut aussi être basée sur un changement d’état du 
fait d’un changement de température (condensation). Elles nécessitent une ou plusieurs étapes 
et peuvent aboutir à la valorisation des molécules récupérées.  
2.1.1 - Absorption 
a ) Principe 
L’absorption est un procédé de séparation qui assure le transfert sélectif d’un composé 
gazeux dans un liquide (solubilisation). Le principe repose sur un déséquilibre 
thermodynamique entre les fugacités (donc les potentiels chimiques) de ce composé dans les 
phases liquide et gazeuse. En partant d’hypothèses simplificatrices (phase gazeuse parfaite et 
phase liquide idéale), l’équilibre est décrit par la loi de Henry : 
P
Hx
y ieii
×=  
avec yi : titre molaire gazeux pour le composé i 
 xi : titre molaire liquide pour le composé i 
 Hei : constante de Henry pour le composé i (Pa) 
 P : pression de travail (Pa) 
 
Une autre façon d’exprimer la solubilité du gaz est donnée par l’équation suivante : 
ii xmy ×=  avec P
Hm i= , m étant appelé le coefficient de partage. 
b ) Choix du solvant 
L’un des premiers critères de choix du liquide de lavage doit être la solubilité du 
composé à traiter dans ce solvant. Ce dernier doit avoir une faible volatilité pour limiter les 
pertes, être non toxique, avoir un faible coût et un pouvoir mouillant élevé pour bien se 
disperser au sein du contacteur gaz/liquide. Ce choix dépend aussi du rendement global et de 
la sélectivité souhaités par rapport au composé à traiter (Ademe, 1997). De nombreux 
polluants présents en phase gazeuse sont susceptibles d’être traités avec un solvant aqueux. Il 
s’agit des composés hydrosolubles tels que les cétones, les alcools ou le tétrahydrofurane, par 
exemple. Si les composés présents dans l’effluent gazeux sont peu solubles dans l’eau, il est 
possible de réaliser l’absorption en augmentant la pression de la phase gazeuse pour 
augmenter le potentiel d’échange, ou en utilisant des solvants organiques dits « lourds ». Afin 
de réduire les dimensions des contacteurs gaz-liquide, le transfert du polluant peut s’effectuer 
en présence d’une réaction chimique avec diverses solutions de lavage (acide, basique ou 
autres) (Roustan, 2004). Le choix et le dimensionnement du contacteur gaz-liquide le plus 
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adapté est souvent effectué à partir de données relativement réduites, à savoir, le débit de 
l’effluent gazeux à traiter, le type de polluant à éliminer et l’efficacité d’élimination souhaitée.  
c ) Choix du contacteur 
La mise en œuvre de l’absorption nécessite le choix d’un contacteur gaz-liquide. 
L’efficacité dépend du gradient de concentration, du temps de contact entre les deux phases et 
de la surface effective de contact. Les paramètres importants sont donc l’aire interfaciale 
gaz/liquide et le coefficient global de transfert. Les différents types de contacteurs peuvent 
être classés selon le mode de contact : les contacteurs à taux de rétention liquide important 
(phase gazeuse dispersée) tels que les colonnes à plateaux, les colonnes à bulles et les cuves 
agitées mécaniquement et les contacteurs à faible taux de rétention liquide (phase liquide 
dispersée) comme les colonnes à pulvérisation, les colonnes à garnissage. Les contacteurs de 
type Venturi constituent un cas particulier puisque le mode de contact dépend de la valeur des 
débits liquide et gazeux mis en œuvre.  
d ) Conclusions 
Ce procédé permet le transfert des polluants de la phase gazeuse vers une phase 
liquide présentant une bonne affinité pour les polluants. L’absorption a généralement lieu au 
sein de contacteurs gaz/liquide favorisant une grande aire de contact entre les deux phases. 
Les dimensions de tels contacteurs sont souvent importantes (de 1 à 15 mètres de hauteur pour 
un diamètre de plusieurs mètres). La plupart du temps, les performances de ce type de 
procédés sont, dans l’absolu, satisfaisantes. Cependant, la gestion de la récupération et/ou du 
devenir des composés piégés et de la solution de lavage est essentielle et peut induire un coût 
supplémentaire sensible. Pour ces raisons et du fait de son caractère partiel de traitement, cette 
technique est le plus souvent utilisée en association avec un autre procédé (traitement 
biologique par exemple).  
2.1.2 - Adsorption 
a ) Principe 
Ce système est basé sur la concentration d’un composé contenu dans une phase 
gazeuse ou liquide sur un solide micro-poreux (adsorbant). L’adsorption est un terme 
regroupant l’ensemble des phénomènes de transport gazeux, de transfert dans la porosité du 
solide et d’interaction avec la surface de ce solide. Les mécanismes mis en jeu sont détaillés 
sur la figure 7. 
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Figure 7. Phénomènes impliqués dans le processus d’adsorption. Ce procédé se déroule en trois étapes : transport 
de la molécule en phase gazeuse vers le solide (1), accumulation dans la couche limite et diffusion dans le 
volume poreux (2) et adsorption à la surface du solide (3). Cette dernière étape est exothermique. On peut avoir 
une interaction de faible énergie (liaisons de Van Der Waals, physisorption) ou une liaison covalente 
(chimisorption). 
La mise en œuvre de ce procédé comporte deux phases : une phase d’adsorption préférentielle 
du ou des composés polluants par passage du gaz à traiter au travers de l’adsorbant et une 
phase de régénération de l’adsorbant et de récupération du polluant adsorbé (appelée étape de 
désorption). La température joue ici un rôle important car elle conditionne les performances 
d’adsorption. Ce phénomène s’exprime quantitativement par l’isotherme d’adsorption reliant 
la quantité de composé adsorbé par unité de masse d’adsorbant et la concentration de ce 
même composé dans la phase gaz à une température donnée. 
Le processus de régénération, ou désorption, résulte d’un déplacement de l’équilibre 
d’adsorption du polluant sur l’adsorbant. Les paramètres pouvant influencer cet équilibre 
sont : 
• une diminution de la pression totale, 
• une augmentation de la température, 
• un déplacement des substances adsorbées par une autre molécule. 
Il est possible d’agir sur plusieurs de ces paramètres en même temps. 
Les procédés les plus couramment utilisés sont la désorption par la vapeur d’eau, par un gaz 
inerte chaud, par le vide, par effet Joule, par infrarouge, par induction électromagnétique ou 
par micro-ondes (Le Cloirec, 2003). Cette étape de régénération est généralement lente et 
nécessite un apport énergétique conséquent. On trouve aussi des systèmes de régénération 
biologique de l’adsorbant mettant en œuvre des microorganismes (Le Cloirec, 1998). 
L’adsorbant est mis en contact avec une phase liquide contenant les microorganismes. Les 
bactéries vont dégrader les COV dans la porosité saturée et ainsi régénérer l’adsorbant. Il faut 
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cependant signaler des temps de régénération très longs (20 à 50 jours) et une difficulté pour 
éliminer ensuite complètement l’ensemble des microorganismes. 
b ) Les adsorbants 
Les principaux adsorbants sont : 
 Les charbons actifs 
Les charbons actifs sont les adsorbants les plus fréquemment utilisés (30% des 
installations de traitement actuellement en fonctionnement), notamment dans le domaine du 
traitement des effluents gazeux contenant des COV odorants (Le Cloirec, 2004). Ce sont des 
formes micro-poreuses de charbon obtenues à partir d’un grand nombre de matériaux 
contenant du carbone organique d’origine végétale, animale ou minérale après un traitement 
convenable (bois, noix de coco, tourbe, houille,…) (Le Cloirec et al., 2003). Les processus 
d’activation (chimique ou par les gaz) développent à l’intérieur du charbon un grand nombre 
de pores de dimension moléculaire (5 à 10 angströms) qui constituent ensemble une surface 
interne considérable (pouvant aller de 500 à 2000 m2.g-1 selon le type de matériaux, le 
processus d’activation et le mode de mise en œuvre) (Le Cloirec et al., 2003). Le charbon 
actif peut être utilisé pour une large gamme de COV présentant des propriétés physico-
chimiques très variées. Un exemple de ces composés est donné dans le tableau 5. 
Tableau 5. Quelques COV pouvant être adsorbés sur charbon actif avec leur capacité maximale d’adsorption. 
Composé Organique 
Volatil 
Capacité maximale 
d’adsorption (mg.g-1) 
Acétaldéhyde 70 
Acétate d’amyle 340 
Acétate d’éthyle 190 
Benzène 240 
Butyraldéhyde 150 
Disulfure de carbone 210 
Crésol 300 
Crotonaldéhyde 300 
Fromaldéhyde 40 
Méthylmercaptan 200 
Naphtalène 300 
Phénol 300 
Tétrachlorure de carbone 450 
Toluène 290 
Xylène 340 
Dans le cas du traitement d’effluents gazeux contenant des cétones, ces composés réagissent 
avec le charbon actif pour former des sous-produits non désorbables et provoquent donc une 
altération de l’adsorbant. De plus, certains auteurs ont mesuré des chaleurs de réaction de 310 
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à 620 kJ.mol-1 (Akubuiro, 1993). Le risque d’auto-inflammation de telles installations est 
alors important. 
Les zéolites 
Ce sont des squelettes cristallins alumino-silicatés tridimensionnels constitués de 
tétraèdres SiO4 et AlO4 assemblés par la mise en commun des atomes d’oxygène. Ces solides 
cristallisés ont donc une structure micro-poreuse faite de cavités et de canaux de taille bien 
définie. La surface spécifique peut aller jusqu’à 900 m2.g-1. Cependant, la capacité 
d’adsorption reste inférieure à celle du charbon actif (Ademe, 1997). Cet adsorbant est plus 
cher que le charbon actif mais présente une durée de vie plus grande (environ 10 ans). Il faut 
noter l’influence de l’humidité du fait du caractère hydrophile des molécules de zéolite, 
dépendant du nombre d’atomes d’aluminium et donc du rapport Si/Al. Dans le cas 
d’émissions chargées en polluants, des zéolites désaluminées hydrophobes sont alors mises en 
œuvre. L’un des avantages majeurs vient du fait que ces adsorbants sont incombustibles. 
Quelques autres adsorbants (Le Cloirec, 2003) 
Le silica gel est un acide silicique colloïdal partiellement déshydraté. Il possède une surface 
spécifique allant de 300 à 800 m2.g-1. 
L’alumine activée est produite par traitement thermique à partir de la bauxite. Sa surface est 
fortement polaire. 
D’autres matériaux adsorbants sont développés à partir de matrices organiques réticulées. Ils 
présentent des surfaces spécifiques allant de 700 à 1400 m2.g-1. 
c ) Mise en œuvre 
De nombreux paramètres peuvent influer sur l’efficacité de l’adsorption : l’adsorbant 
(nature, distribution poreuse, surface spécifique), la nature des polluants et leurs 
concentrations, l’humidité relative (il y a une compétition avec les COV si la teneur en eau est 
supérieure à 50%), la température (par exemple, la température maximale est fixée à 50°C 
dans le cas du charbon actif du fait de son caractère inflammable), le temps de séjour du gaz 
dans la colonne et la hauteur de couche. En pratique, le dimensionnement d’un procédé 
d’adsorption s’effectue en fonction de trois principaux paramètres indépendants : le débit 
d’air à traiter, la nature du polluant et sa concentration (Le Cloirec, 2003). 
La technique la plus couramment utilisée est l’adsorption en lit fixe. Dans ce cas, il est 
nécessaire de mettre en œuvre un minimum de deux colonnes garnies d’adsorbant pour 
permettre une alternance des cycles d’adsorption et de désorption et assurer ainsi un 
fonctionnement en continu. Le nombre de lits est fonction du débit des effluents à traiter. Un 
exemple de schéma d’adsorbeur industriel est donné par la figure 8. 
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Figure 8. Schéma de principe d’un système d’adsorption-désorption in situ par fluide caloporteur (Le Cloirec, 
2003). 
L’utilisation de lits fluidisés permet de réaliser des cycles d’adsorption et de désorption en 
continu sur la même installation. L’effluent à traiter arrive dans la zone haute et traverse une 
couche d’adsorbant maintenue en état de fluidisation. L’adsorbant saturé s’écoule par gravité 
dans la zone de désorption où il entre en contact avec un échangeur thermique parcouru par 
un gaz chaud (120 à 150°C). Les substances désorbées sont entraînées par un courant d’azote 
et condensées dans un condenseur extérieur. L’adsorbant régénéré s’écoule vers la partie 
basse où il est repris par un élévateur et recyclé en haut de colonne. Un principe équivalent est 
présenté sur la figure 9. 
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Figure 9. Schéma de principe d’un système d’adsorption-désorption in situ utilisant un lit fluidisé (Soltys, 1998). 
Enfin, l’adsorption sur concentrateur à roues assure une bonne efficacité de traitement et 
présente une faible perte de charge. C’est un lit fixe (structure monolithique sur laquelle est 
déposé l’adsorbant) tournant sur son axe. A chaque rotation, il y a successivement adsorption 
et désorption à contre-courant par un gaz chaud (dont le volume est huit à dix fois plus faible 
que celui de l’effluent à traiter) : l’adsorbant est donc régénéré en continu. Le système est 
calculé pour que la durée de révolution soit inférieure au temps de saturation de la couche 
d’adsorbant. 
d ) Conclusions 
Ce procédé permet le transfert des polluants de la phase gazeuse vers une phase solide 
présentant une grande surface spécifique. Les adsorbants les plus utilisés sont les charbons 
actifs et les zéolithes. Une étape de désorption est ensuite nécessaire pour récupérer les 
polluants et envisager un traitement. Le gaz chaud servant à la désorption doit ensuite être 
traité (incinération, condensation,…). Néanmoins, les conditions sont économiquement plus 
favorables que pour l’effluent gazeux de départ (débit plus faible, concentration plus élevée) 
(Ademe, 1997). On aboutit généralement à un facteur de concentration pouvant aller jusqu’à 
40. Les principaux avantages de ce procédé sont une efficacité d’épuration largement 
supérieure à 95% et une rusticité face aux variations de concentrations en entrée du procédé. 
Enfin, la possibilité de valoriser le solvant est un atout majeur. Les inconvénients liés à 
l’adsorption sont de plusieurs natures. Premièrement, les conditions de mise en œuvre sont 
assez restrictives : il faut que la composition de l’effluent à traiter soit simple (peu de données 
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sur la co-adsorption), que la température soit inférieure à 30 ou 40°C et qu’il ne contienne pas 
de composés susceptibles de contaminer l’adsorbant (des cétones par exemple). L’efficacité 
de l’adsorption est moindre pour les COV de faible poids moléculaire et les molécules 
aromatiques. Deuxièmement, la rapide saturation de l’adsorbant rend ce traitement coûteux : 
le charbon actif doit être régénéré dès que sa charge en COV atteint 10 à 20% de sa masse. De 
même, la taille importante des installations imposées par les grands débits à traiter et la 
nécessité de vitesses de passage faibles conduit à des coûts d’investissement importants. 
Les développements en cours s’orientent vers l’utilisation de charbon actif modifié. En effet, 
des modules utilisant des fibres de carbone (tissu de carbone activé), offrant une forte capacité 
de piégeage avec une cinétique d’adsorption très rapide, ont été envisagés. Leur facilité de 
régénération (électro-désorption c’est-à-dire mise en œuvre de résistances électriques) et la 
compacité des installations rendent ce procédé plus compétitif (Subrenat et Le Cloirec, 2004). 
2.1.3 - Condensation 
a ) Principe 
La condensation représente environ 5% des traitements des COV mis en place 
actuellement (Le Cloirec, 2004). Le procédé consiste à effectuer un changement de phase du 
ou des composés gazeux en liquide ou en solide par abaissement de la température. Il faut 
ensuite séparer ce liquide ou ce solide du gaz porteur. L’étape suivante consiste en une 
destruction ou une valorisation des composés condensés. 
La captation des COV par condensation repose sur le principe de l’équilibre 
solide/liquide/vapeur d’un mélange air-COV, c’est-à-dire que la pression de vapeur saturante 
du ou des composés polluants va diminuer quand la température est abaissée. Les différentes 
étapes de ce procédé peuvent être suivies sur un diagramme des phases (figure 10). Lorsque 
l'on refroidit un gaz contenant un composé à condenser (de 1 vers 2 sur la figure 10), la 
première goutte de liquide apparaît lorsque la pression partielle du composé atteint sa pression 
de vapeur saturante : c’est le point de rosée (2). Notons que ce changement de phase est 
exothermique et nécessite donc le refroidissement du système. Lorsque la température 
diminue encore, la pression partielle du composé diminue et il y a condensation d’une partie 
du solvant (de 2 vers 3). La température, T3, ciblée en (3) permet de fixer la concentration 
gazeuse du composé à traiter en fin de condensation (Marvillet, 2001). La concentration 
gazeuse résiduelle en polluant s’exprime donc de la façon suivante : 
P
pC 33 =  avec p3 : pression partielle au point 3 et P : pression totale. 
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Figure 10. Diagramme des phases et principe de la captation de COV par condensation. (1) représente l’état 
initial de température et de pression des molécules gazeuses. (2) représente le point de rosée. (3) représente l’état 
final de température des molécules gazeuses, fixant l’état de pression. 
Cette technique est non sélective : tout COV présent dans l’effluent gazeux à une 
concentration supérieure à sa concentration de saturation à la température considérée sera 
partiellement condensé. Dans le cas de mélanges, la température à atteindre sera déterminée 
en fonction des caractéristiques du COV le plus volatil. Souvent, ce sont des systèmes multi-
étagés qui sont utilisés : le ou les premiers étages sont destinés à pré-refroidir l’effluent et à 
éliminer l’eau et les COV les moins volatils, le dernier étage servant à condenser les COV les 
plus volatils. 
b ) Sources de froid et mise en œuvre (Marvillet, 2001) 
Les sources de froid utilisables sont nombreuses :  
• L’eau ou l’air à température ambiante permettent la séparation des COV les plus 
lourds et les plus concentrés. Ces deux fluides sont aussi utilisés dans le cas 
d’effluents à très fort taux d’humidité. 
• L’eau glycolée, la saumure ou le gaz refroidi permettent une élimination de l’humidité 
plus poussée et une première séparation des COV légers. La température de ces fluides 
caloporteurs se situe entre -30°C et 10°C. 
• Enfin, pour un traitement complet de l’effluent chargé en COV, le recours à de très 
basses températures (<-80°C) est impératif et nécessite l’utilisation de fluides 
cryogéniques tels que l’azote liquide ou le CO2 liquide. 
Trois configurations opératoires peuvent être utilisées (figure 11) : 
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• Le procédé à contact direct où le fluide de refroidissement et l’effluent gazeux se 
rencontrent dans un contacteur gaz-liquide ou par pulvérisation. Cette configuration 
met en œuvre simultanément la condensation et l’absorption. Le dimensionnement et 
la définition des conditions opératoires doivent tenir compte à la fois des étapes de 
transfert thermique et de transfert de matière. 
• Le procédé à contact indirect où les échanges de chaleur entre le fluide réfrigérant et 
l’effluent s’effectuent à travers une surface (échangeurs à plaques, tubulaires ou à 
spirales). La configuration la plus favorable correspond à une circulation du fluide 
froid à contre-courant de l’effluent gazeux. Cependant, dans ce type de dispositif, la 
répartition de la température n’est pas uniforme et augmente le risque de passages 
préférentiels et de cristallisation. Une phase supplémentaire de réchauffage de la 
surface d’échange est donc nécessaire pour éviter la solidification du solvant 
(problème de givrage).  
• Le procédé à contact indirect avec fluide caloporteur intermédiaire où le fluide 
caloporteur est d’abord refroidi dans un échangeur vaporisant de l’azote liquide puis 
transféré vers le condenseur de solvants. Ce fluide intermédiaire permet d’assurer une 
répartition de la température plus uniforme dans le dispositif donc une régulation de 
température plus fine. Ceci permet de diminuer le risque de formation de givre en cas 
de variations de débit ou de composition de l’effluent à traiter. 
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Figure 11. Mise en œuvre des systèmes de condensation : (a) le procédé à contact direct, (b) le procédé à contact 
indirect et (c) le procédé à contact indirect avec fluide caloporteur intermédiaire. 
c ) Conclusions 
Le piégeage par condensation est basé sur un changement d’état des molécules 
d’intérêt et permet la récupération de certains COV à forte valeur ajoutée en une seule étape. 
Les performances de ce procédé sont fonction de la nature du COV à traiter et peuvent 
nécessiter l’utilisation de fluide cryogénique mais elles permettent de satisfaire les normes de 
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rejet actuelles tout en assurant une valorisation des COV condensés. Hormis cet avantage, de 
nombreux inconvénients existent cependant. L’utilisation de basses températures et la 
fluctuation des rejets gazeux, en termes de concentration et de débit, génèrent souvent la 
formation de givre et de cristaux de COV. Il faut alors recourir à un fonctionnement 
discontinu ou à la mise en œuvre de deux condenseurs en parallèle, ce qui augmente 
considérablement le cout d’investissement. La conception de ces équipements reste délicate 
compte tenu de la disparité des pressions de vapeur saturante propre à chaque COV et à 
l’influence marquée de la pression totale de fonctionnement sur les températures de 
refroidissement à appliquer pour chaque COV (Marvillet, 2001). 
2.1.4 - Séparation par membrane (perméation gazeuse) 
a ) Principe 
Le principe de ce procédé est de fractionner un mélange gazeux en mettant à profit 
l’affinité de certains composés gazeux pour le matériau constituant la membrane (Sun et 
Thonnelier, 2004). L’air chargé en COV est mis au contact d’une membrane dense (exempt 
de cavité supérieure à 2 nm de diamètre) composée de polymères élastomères sur laquelle est 
appliqué un différentiel de pression (force motrice). Actuellement, pour la récupération des 
COV, dans la plupart des perméateurs commerciaux, la couche active est généralement 
composée de polydiméthylsiloxane (PDMS) qui offre les avantages de polyvalence en termes 
de sélectivité des COV et de bonne résistance mécanique. Selon les constituants du mélange 
gazeux, la résistance au transfert au travers de la membrane sera inégale. En effet, la 
séparation est le résultat combiné de plusieurs propriétés intrinsèques à la membrane (la 
sélectivité, c’est-à-dire le passage préférentiel d'une espèce par rapport à une autre et la 
perméabilité, c’est-à-dire caractérisant le flux de gaz traversant la membrane) et des 
paramètres opératoires appliqués. Tout ceci aboutit à l’enrichissement de certains constituants 
dans le compartiment aval (figure 6). Ces perméateurs permettent d’atteindre un taux de 
récupération de COV élevé, qui dépasse souvent 95% et peuvent traiter des composés 
organiques de nature très diverse, allant des alcools, des esters, des éthers, des composés 
chlorés aux hydrocarbures. 
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Figure 6. Principe de fonctionnement de la perméation gazeuse. Ce procédé se déroule en trois phases : une 
phase d'adsorption à l'interface amont de la membrane (1), une phase de diffusion dans la membrane (2) et une 
phase de désorption à l'interface aval (3). 
b ) Mise en œuvre 
Les matériaux constituant le film de perméation gazeuse sont choisis de telle manière 
que le COV soit préférentiellement adsorbé, par rapport à l’azote, gaz qui sert de référence 
pour représenter l’air. Les membranes utilisées doivent être denses. et exclusivement de 
nature polymérique. Ces membranes présenteront donc une sélectivité élevée possible ainsi 
qu'une bonne perméabilité afin de limiter la taille des installations. L’épaisseur des 
membranes varie de 1 à 20 microns. Elles sont déposées sur des supports micro-poreux et 
l’ensemble est renforcé par une structure non tissée assurant la résistance mécanique. Dans 
l’industrie, les membranes de perméation sont utilisées dans des modules comportant une 
surface membranaire allant de 5 à 20 m2 par unité et conçus pour travailler dans des 
conditions de température comprises entre la température ambiante et 60°C pour des pressions 
inférieures à 15 bars (Ramon, 2000). Le point clé en termes d’efficacité et de coût de 
fonctionnement réside dans le choix des pressions amont et aval. Le plus souvent, on trouve 
des modules à spirales ou à fibres creuses. Plusieurs modes de mises en œuvre sont 
envisageables en fonction des caractéristiques de l’effluent et du degré d’épuration souhaité 
(système mono ou pluri-étagé, système à recyclage) (Baker et al., 1998). Les performances 
dépendent de la nature des composés à séparer et de la membrane choisie. Depuis quelques 
années, de nouveaux matériaux permettent d’obtenir des membranes présentant des 
performances accrues : les membranes recouvertes d’un film de silicone (Bhaumik et al., 
2000; Majumdar et al., 2003), les membranes composites en polydimethylsiloxane ou PDMS-
Al2O3 (Liu et al., 2005a), les membranes composites en polyetherblockamide-
polyvinylidenefluoride ou PEBA-PVDF (Liu et al., 2005b) et les membranes à base de zéolite 
(Aguado et al., 2004). 
c ) Conclusions 
Les inconvénients de cette technologie sont néanmoins nombreux (Khan et Ghoshal, 
2000) et font qu’elle reste anecdotique dans le domaine du traitement des effluents gazeux. Le 
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coût des membranes reste très élevé même s’il tend à diminuer et la durée de vie de celles-ci 
(quelques années dans des conditions favorables d’utilisation) représente un obstacle à une 
utilisation en contexte industriel. Les performances des procédés membranaires sont très 
dépendantes des paramètres opératoires, ce qui indique un manque de rusticité. Enfin, la 
principale limitation de cette technologie est constituée par le seuil maximal d’épuration que 
l’on peut atteindre. Actuellement, les performances de ce procédé d’extraction permettent 
d’abaisser la concentration en COV gazeux aux environs de 100 ppmv (ou mL.m-3) alors que 
les normes tendent à se situer un ordre de grandeur plus bas. L’utilisation de la perméation 
gazeuse semble donc résider dans le couplage avec d’autres procédés. 
2.1.5 - Conclusions 
Les techniques de traitement des effluents gazeux dites récupératives regroupent la 
perméation gazeuse, l’absorption, l’adsorption et la condensation. Leur mise en œuvre en tant 
qu’unique procédé de traitement pour la récupération et la valorisation des COV ne s’avère 
économiquement favorable que pour des effluents contenant un COV majoritaire (afin de 
limiter les étapes ultérieures de séparation et de purification). Dans ce cas, la perméation 
gazeuse et la captation par condensation permettent d’atteindre les objectifs fixés à condition 
de ne les réserver qu’aux très faibles débits d’effluent. Actuellement, l’adsorption est la 
technologie non destructive la plus employée (30% des installations de traitement en 
fonctionnement) mais elle pose le problème de la régénération de l’adsorbant et du devenir 
des COV non valorisables. 
Généralement, ces technologies sont couplées entre elles afin d’atteindre des degrés 
d’épuration élevés et des coûts de traitement minimisés. Enfin, leur association avec des 
procédés destructifs permet de concentrer les polluants (faible débit et forte concentration), 
optimisant ainsi le cout de fonctionnement de l’étape de destruction. 
2.2 - Techniques destructives 
Ce sont les techniques de traitement les plus couramment employées au niveau 
industriel (65% des installations en fonctionnement) car elles permettent un traitement global 
de la pollution, malgré la complexité de composition des rejets atmosphériques (Le Cloirec, 
2004). Ces technologies permettent, en une ou plusieurs étapes, d’aboutir à la destruction 
complète par oxydation des COV contenus dans les effluents gazeux. Cette oxydation va 
aboutir à la formation de dioxyde de carbone, d’eau et de différents oxydes ou produits 
d’oxydation. Elles reposent sur la mise en œuvre de procédés chimiques (lavage chimique), 
électriques (plasma), thermiques (incinération) ou biologiques (dégradation par voie 
microbienne). Les avantages et les inconvénients de chaque technologie seront abordés dans 
cette partie. 
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2.2.1 - L’incinération ou oxydation thermique 
a ) Principe 
Les COV sont transformés en composés inorganiques (CO2, H2O et HCl ou Cl2) par 
oxydation totale. La vitesse d’oxydation d’un composé A en présence d’oxygène à la 
température T est définie par l’équation : 
[ ] [ ] [ ]baRTE AOek
dt
Ad a ×××=
−
2  
avec [A] : concentration en polluant à traiter, 
Ea : énergie d’activation, 
k : constante de vitesse. 
L’oxydation a lieu si la vitesse de réaction est suffisamment élevée. Les paramètres 
importants sont donc la température (elle doit être très supérieure au point d’auto 
inflammation), l’énergie d’activation (sa valeur diminue en présence de catalyseur, on parle 
alors d’oxydation catalytique), la teneur en oxygène, le temps de séjour (de 0,5 à 1 seconde) et 
la concentration en polluant (imposée par l’effluent). Les dispositifs modernes permettre 
d’atteindre des efficacités d’épuration comprises entre 95% et 99% pour des gammes de 
débits allant de 1 700 à 850 000 Nm3.h-1 et des concentrations en COV de 100 à 2000 ppm 
(Khan et Ghoshal, 2000). Ce procédé est actuellement l’un des plus utilisés dans le milieu 
industriel en France (Le Cloirec, 2004). 
b ) Mise en oeuvre 
La mise en œuvre de cette technologie est assez aisée. Les systèmes d’oxydation 
comprennent en général une chambre de combustion dans laquelle sont amenés l’effluent 
gazeux à traiter, l’air ainsi que le combustible d’appoint pour amorcer la réaction. Quand la 
concentration en COV est suffisante, le système fonctionne en « auto-thermie ». Sinon, un 
apport continu de combustible est nécessaire, induisant inévitablement un coût de 
fonctionnement supérieur. Ainsi, très souvent, ces procédés sont associés à un dispositif 
permettant de récupérer et d’utiliser l’énergie produite lors de l’oxydation des COV pour 
préchauffer l’effluent à traiter (figure 12). Par le mode de mise en œuvre et le mode de 
récupération d’énergie, on distingue les trois configurations suivantes : l’oxydation thermique 
régénérative, l’oxydation thermique récupérative et l’oxydation thermique catalytique. 
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Figure 12. Mise en œuvre des systèmes d’oxydation thermique (Khan et Ghoshal, 2000) : (a) oxydation 
thermique régénérative, (b) oxydation thermique récupérative et (c) oxydation thermique catalytique. 
c ) L’oxydation thermique régénérative ou récupérative 
L’effluent gazeux contenant les COV à traiter est oxydé à très haute température. La 
gamme de températures de travail se situe entre 750 et 1000°C. L’efficacité de destruction est 
supérieure à 99%. L’un des principaux inconvénients reste l’importance de la quantité 
d’énergie à fournir pour préchauffer le gaz à traiter. Ainsi, différentes configurations peuvent 
être mises en place pour récupérer une partie de l’énergie dégagée lors de l’oxydation des 
COV. L’oxydation thermique régénérative (figure 12(a)) fait appel à deux lits 
d’accumulateurs de chaleur en céramique. Pendant que le premier lit est chauffé par le 
passage de l’effluent gazeux sortant de l’incinérateur, le second, qui a été mis en chauffe au 
cycle précédent, est traversé par l’effluent gazeux entrant et assure donc le préchauffage. Dès 
que le second lit n’assure plus un préchauffage suffisant, il est mis en chauffe en sortie 
d’incinérateur. Le premier lit, chaud, est alors connecté à l’effluent entrant et ainsi de suite. La 
seconde configuration possible est l’oxydation thermique récupérative. Un échangeur de 
chaleur, alimenté par les gaz chauds en sortie d’incinérateur, sert au préchauffage du gaz 
entrant (figure 12 (b)). Ce dernier système permet d’atteindre des conditions opératoires 
satisfaisantes beaucoup plus rapidement qu’avec l’oxydation thermique régénérative du fait 
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des différences de masse à mettre en température. Malgré sa grande efficacité et les faibles 
quantités de déchets qu’il génère, la prise en compte d’une demande énergétique importante 
peut jouer en défaveur de ce procédé. 
d ) L’oxydation thermique catalytique 
L’oxydation catalytique (figure 12 (c)) permet le traitement des COV à des 
températures inférieures à celles des procédés d’incinération thermique classiques (de 200 à 
500°C) (Papaefthimiou et al., 1998; Khan et Ghoshal, 2000; Everaert et Baeyens, 2004). Elle 
s’effectue sur un lit de catalyseur (oxyde de platine, de palladium, de titane, de cuivre, de 
manganèse, de chrome), qui favorise la réaction d’oxydation, abaissant les conditions 
opératoires de température et de pression et réduisant le volume de la chambre de combustion 
(Everaert et Baeyens, 2004). La diminution des besoins énergétiques constitue le principal 
avantage de ce procédé par rapport au précédent. Cependant, on constate une possible 
désactivation du catalyseur par des molécules de haut poids moléculaire, certains composés 
soufrés, les chlorures et les dérivés du silicone (Khan et Ghoshal, 2000). De même, il y a un 
risque de colmatage du lit de catalyseur dans le cas où des poussières sont présentes. 
e ) Conclusions 
L’oxydation thermique des COV gazeux est un procédé présentant une efficacité de 
dégradation allant jusqu’à 99%. Ce procédé permet aussi de traiter des effluents complexes 
dont les caractéristiques fluctuent (nature des COV, concentration en polluant et débit). 
Cependant, l’un des principaux inconvénients de cette technique réside dans le fait qu’en deçà 
d’une concentration seuil en COV, le système peut nécessiter l’apport continu en quantité 
importante de combustible (CH4). En ce qui concerne les coûts d’investissement, ils 
dépendent du débit à traiter, de la présence de poussières et de certains composés. La chambre 
de combustion représente, en moyenne, 40 à 60% du coût d’une installation de traitement 
thermique et 85% du coût d’une installation de traitement catalytique. De plus, il faut noter les 
coûts élevés liés au remplacement du catalyseur et à son retraitement dans le cas d’une 
contamination. Dans ce contexte, il faut aussi tenir compte des pré-traitements nécessaires 
pour conditionner l’effluent à traiter (température, poussières, concentrations en COV). Enfin, 
rappelons que cette technique impose de traiter des effluents gazeux dont les concentrations 
en COV restent inférieures à 25% de la limite inférieure d’explosivité (LIE) pour éviter tout 
risque d’incendie (Khan et Ghoshal, 2000). 
2.2.2 - Lavage chimique 
a ) Principe 
Le lavage chimique fait intervenir une étape d’absorption et une étape de réaction 
chimique. Cette technique est généralement utilisée pour les problèmes liés aux effluents 
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gazeux odorants (composés azotés, soufrés, acides gras volatils, alcools, aldéhydes, esters et 
cétones). L’élimination des mauvaises odeurs est un phénomène complexe qui associe 
plusieurs mécanismes : 
• La neutralisation chimique des molécules odorantes nucléophiles (H2S, NH3, 
amines, mercaptans,…) par des principes actifs porteurs d’une fonction 
aldéhyde, 
• Une augmentation de la taille des molécules odorantes par association de type 
trimérisation et polymérisation, permettant de diminuer leur volatilité, 
• Une modification de l’équilibre lipophile/hydrophile du fait des modifications 
au contact des principes actifs, 
• Une modification de la stéréochimie des molécules odorantes et donc de leur 
mode de reconnaissance par les sites récepteurs humains. 
b ) Mise en œuvre 
L’air à traiter subit un ou plusieurs lavages successifs (colonnes à garnissage en série) 
avec des solutions réactives différentes suivant les caractéristiques et la concentration des 
polluants. Classiquement, un premier lavage acide (H2SO4, pH=2,5) neutralise les composés 
azotés. Le lavage basique (NaOH, pH=9) capture les composés soufrés ou acides comme le 
sulfure d’hydrogène. Enfin, le lavage basique oxydant (NaOCl, pH=10,5) neutralise les 
composés oxygénés comme les mercaptans. On ajoute parfois une ultime étape de lavage avec 
une solution de persulfate de sodium pour éliminer les traces de chlore résiduel. Cette 
technologie aboutit à une neutralisation ou à une transformation des polluants en espèces 
chimiques non odorantes (Roustan, 2004; Le Cloirec, 2005). 
c ) Conclusions 
Ce procédé offre des rendements d’épuration élevées (de 95% à 99%), sa gestion est 
relativement aisée (bonne adaptabilité aux variations de concentration du gaz à traiter). Ce 
traitement est largement utilisé, notamment dans le cas de la désodorisation des effluents 
gazeux issus de stations d’épuration. Cette technologie présente cependant des inconvénients 
pour une utilisation en contexte industriel car elle génère un important débit aqueux, 
présentant des valeurs de pH extrêmes, qu’il faudra traiter par la suite. De plus, la 
consommation de réactif peut être très importante quand la concentration en COV de 
l’effluent gazeux à traiter augmente (Bourcier, 2005; Le Cloirec, 2005). 
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2.2.3 - Les procédés de traitement biologique 
a ) Principe 
Le principe de ces méthodes correspond à une généralisation des procédés d’épuration 
biologique de l'eau (Freitas Dos Santos et Livingston, 1995). Les COV peuvent servir de 
substrat pour les microorganismes hétérotrophes qui les utilisent comme source d’énergie 
(catabolisme) et comme source de carbone pour la biosynthèse (anabolisme). L’oxydation 
complète des polluants aboutit, à la formation de biomasse, à la production de CO2 et d’eau 
(figure 13). Les gaz étant plus biodégradables que les liquides ou les solides (car étant 
moléculairement dispersés), ces procédés apparaissent tout à fait applicables au traitement de 
l’air (Bohn, 1992). 
Substrat 
Produits 
d’oxydation 
(CO2, H2O)
Nouvelles 
cellules
Oxydation
Catabolisme
Synthèse cellulaire
Anabolisme
Respiration 
endogène
Maintenance
 
Figure 13. Principe de l’oxydation biologique (Daubert-Deleris, 2001). 
La réaction biologique se déroulant en milieu aqueux, l’oxydation biologique des polluants 
nécessite donc deux étapes : 
 une première étape de transfert des polluants contenus dans la phase gazeuse 
vers la phase liquide (étape d’absorption), 
 une seconde étape de dégradation de ces polluants par les microorganismes. 
Les taux d’épuration sont généralement fonction des performances de transfert gaz-liquide 
(COV et oxygène), de la concentration en biomasse viable disponible et de son activité 
métabolique spécifique. Ajoutons à ceci d’éventuelles inhibitions qui vont agir sur la viabilité 
et/ou l’activité des microorganismes (parfois par les COV eux-mêmes). Les cinétiques 
apparentes (transfert gaz-liquide et dégradation biologique) sont généralement du premier 
ordre lorsque la concentration en polluant est faible (la vitesse de réaction dépend de la 
concentration en polluant, régime physique) et d’ordre zéro à de plus fortes concentrations (la 
vitesse de réaction est constante et ne dépend pas de la concentration en polluant, régime 
biologique) (Monod, 1950; Edwards et Nirmalakhandan, 1996). 
L’un des avantages majeurs de ces procédés vient de la nature auto-catalytique des cinétiques 
microbiennes. En effet, les microorganismes catalysent non seulement les réactions de 
dégradation mais peuvent aussi se multiplier si les apports en nutriments sont suffisants et 
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équilibrés. Le taux de dégradation volumique peut donc atteindre des valeurs très élevées et se 
poursuivre sur des durées importantes (Andrews et Noah, 1995). L’oxydation biologique 
constitue donc une alternative à l’oxydation chimique ou thermique à partir du moment où les 
composés sont biodégradables, présents en concentration acceptable (problème de toxicité si 
la concentration est trop forte) et solubles dans l’eau (Ademe, 1997). De tels procédés 
permettent donc, en théorie, la dégradation complète des polluants. Enfin, contrairement aux 
procédés chimiques, ceux-ci bénéficient d’une image favorable en termes de protection 
environnementale de la part de l’opinion publique. 
Même si certains auteurs situent l’utilisation des premiers biofiltres au cours du 19ème siècle 
(Tchobanoglous et Schroeder, 1985), l’engouement pour ce type de procédés est relativement 
récent. En effet, l’utilisation avérée d’un biofiltre pour le traitement des odeurs issues d’une 
station d’épuration est évoquée pour la première fois en 1920 aux Etats-Unis. Il faudra ensuite 
attendre 1957 pour qu’un brevet soit déposé par R. Pomeroy, toujours aux Etats-Unis 
(Pomeroy, 1957). Les procédés de traitement biologique ne sont considérés comme une 
alternative intéressante aux autres technologies que depuis ces dernières années (Kennes et 
Thalasso, 1998; Iranpour et al., 2005; van Groenestijn, 2005; van Groenestijn et Kraakman, 
2005). Les mauvaises performances des premiers dispositifs sont, entre autres, à l’origine de 
cet intérêt tardif. Il est maintenant admis que, de par leur faible impact environnemental et 
leur faible coût énergétique, ils répondent aux critères requis pour le traitement d’air 
faiblement chargé en COV. Le marché du traitement biologique des effluents gazeux ne 
représente encore que quelques pourcents du marché global du traitement des gaz mais sa 
progression est exponentielle. Actuellement, on estime à plus de 15000 le nombre 
d’installations de traitement biologique en fonction à travers le monde, dont plus de la moitié 
en Europe (van Groenestijn, 2005). 
b ) Les microorganismes 
Les microorganismes sont responsables de la dégradation des polluants et 
conditionnent l’efficacité du procédé. Le plus souvent, ce sont des cultures mixtes qui sont 
utilisées. En effet, ceci apporte une facilité de mise en œuvre (pas de contrainte de stérilité à 
l’échelle industrielle) et augmente les potentialités du procédé en termes de dégradation d’un 
mélange de polluants (présence de plusieurs genres et espèces de microorganismes) (Andrews 
et Noah, 1995). La biomasse utilisée provient généralement d’unités de traitement d’effluents 
urbains ou industriels (boues activées) puisqu’il s’agit d’une source aisément disponible 
caractérisée par une importante hétérogénéité de microorganismes.  
A chaque mise en fonctionnement d’un procédé biologique de traitement, il faut faire face à 
une période de mise en régime pendant laquelle l’efficacité d’épuration va augmenter pour 
atteindre une valeur stable. Cette période correspond à l’étape d’acclimatation des 
microorganismes aux polluants rencontrés et peut s’étendre de quelques semaines à plusieurs 
mois (Juneson et al., 2001; Dehghanzadeh et al., 2005). L’inoculation d’un procédé avec des 
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populations microbiennes précédemment acclimatées aux polluants permet de réduire 
sensiblement cette durée (Shareefdeen et Baltzis, 1994; Acuña et al., 1999; Jorio et al., 2000). 
L’acclimatation préalable consiste à enrichir la population en microorganismes les plus aptes 
à dégrader les COV visés (sélection d’organismes spécifiques, induction d’enzymes 
spécifiques, modification du potentiel génétique d’un organisme) (Le Cloirec, 1998). La 
stabilité apparente de telles populations au sein d’un processus d’épuration biologique est une 
condition de son efficacité. L’équilibre au sein du consortium sélectionné est dynamique : les 
interactions complexes existant dans de telles populations hétérogènes modifient 
constamment la distribution de genres et d’espèces sous la pression de sélection exercée par le 
milieu extérieur (fluctuations de débit, de concentration,…). Le développement des souches 
dégradant le(s) polluant(s) le plus rapidement est alors favorisé, ce qui contribue à un 
traitement plus efficace. Les conditions environnementales (température, pH, ajout de 
nutriments,…) sont aussi primordiales pour favoriser la croissance des souches désirées 
(Andrews et Noah, 1995). Par exemple, dans le cas de la dégradation de la méthyl éthyl 
cétone dans un biofiltre tubulaire (Agathos et al., 1997), le biofilm bactérien initial composé 
essentiellement d’Alcaligenes denitrificans est rapidement contaminé par 2 champignons 
(Geotrichum candidum et Fusarium oxysporum), dont la présence contribue à favoriser 
l’élimination du polluant. Effectivement, les microorganismes s’implantant spontanément sur 
un milieu contenant un substrat spécifique sont les plus aptes à le dégrader (Spigno et al., 
2005). 
L’utilisation de procédés de traitement biologique exige la connaissance et la maîtrise des 
conditions environnementales favorables à la croissance des microorganismes. La mise en 
œuvre de bioprocédés doit répondre à des impératifs chimiques et physiques tels que le 
respect de l’équilibre nutritionnel (apports équilibrés en carbone, en azote, en phosphore et en 
autres éléments) (Egli et Fiechter, 1981; Deshusses, 1997), l’humidité (Prechel et Sabo, 
2005), la température et le pH (Ottengraf, 1987; Bohn, 1992; Ceccaldi et al., 1993; Le 
Cloirec, 1998). La température dépend généralement de l’effluent à traiter : dans certains cas, 
un prétraitement peut être envisagé afin de se situer dans la zone de fonctionnement optimal, à 
savoir entre 15 et 40°C (microorganismes mésophiles). De même, l’humidité est un autre 
paramètre clé pour la survie et le métabolisme des microorganismes et doit être 
particulièrement contrôlée : elle peut être assurée soit par la pré-humidification de l’effluent 
(biofiltre), soit par aspersion (biofiltre percolateur). Actuellement, l’augmentation des 
performances d’épuration des biofiltres et biofiltres percolateurs passe par un meilleur 
contrôle de l’humidité autorisée par la conception de capteurs performants et peu onéreux 
(Prechel et Sabo, 2005). Enfin, le traitement d’effluents gazeux par voie biologique est 
généralement réalisé par des mécanismes aérobies, l’oxygène nécessaire au processus étant 
directement puisé dans l’effluent à traiter. 
 
56 
ETUDE BIBLOGRAPHISUE 
c ) Mise en oeuvre 
Plusieurs modes de mise en œuvre peuvent être envisagés en fonction du caractère 
statique ou mobile de la phase liquide et de la biomasse. Les procédés les plus utilisés sont les 
biofiltres, les biofiltres percolateurs, les biolaveurs et les procédés membranaires (tableau 6). 
Tableau 6. Classification des principaux systèmes d’épuration biologique d’effluents gazeux (Ottengraf, 1987). 
Stationnaire Mobile
Biofiltre percolateur
Procédé membranaire
Dispersée - Biolaveur
Phase liquide
Biomasse
Fixe Biofiltre
 
En règle générale, les biofiltres sont adaptés aux composés peu solubles (pas de phase liquide 
proprement dite mais un biofilm humide à la surface du support), les biofiltres percolateurs 
aux composés moyennement solubles (phase liquide en mouvement) et les biolaveurs aux 
composés très solubles dans l’eau (Kennes et Thalasso, 1998). Chaque technologie va 
maintenant être décrite dans les paragraphes suivants. 
 Les biofiltres 
Ce sont les procédés de traitement biologique qui ont été développés les premiers 
(Pomeroy, 1957). Ils font aujourd’hui partie des plus étudiés et des plus utilisés du fait de leur 
facilité de mise en œuvre. Ils sont constitués d’une matrice organique ou inorganique 
(compost, bois, tourbe ou encore charbon actif) au sein de laquelle sont immobilisés les 
microorganismes qui constituent un biofilm humide (figure 14). Cette couche filtrante, de 0,2 
m à 2,4 m d'épaisseur (Iranpour et al., 2005), sert à la fois de support aux microorganismes 
pour la formation d'un biofilm et de source de nutriments nécessaires à leur croissance. La 
taille des particules formant le biofiltre doit être relativement uniforme afin d’éviter la 
présence de zones plus denses et l’apparition de chemins préférentiels pour l’effluent gazeux. 
Un compromis doit être trouvé pour que la résistance au flux soit limitée et que la surface 
spécifique soit suffisamment élevée pour fournir une bonne surface d'adsorption (Andrews et 
Noah, 1995). Les particules doivent aussi présenter une certaine capacité tampon afin de 
maintenir le pH dans une zone optimale pour les microorganismes (variations de pH induites 
par la production d’acides organiques lors de la croissance) (Burgess et al., 2001). 
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Effluent gazeux épuré
Effluent gazeux 
à traiter Purge
Eau + Nutriments
Support filtrant
 
figure 14: Principe de fonctionnement d'un biofiltre ouvert. 
Le gaz à traiter doit traverser cette couche filtrante. Les COV présents dans les gaz 
s’adsorbent sur le biofilm et sont ensuite dégradés par les microorganismes (Edwards et 
Nirmalakhandan, 1996). Les surfaces spécifiques de ce type de procédé sont de l’ordre de 500 
à 1000 m2.m-3.  
L’un des critères de dimensionnement d’un biofiltre est le temps de séjour du gaz dans la 
couche filtrante (généralement compris entre 15 et 60 s). Cette grandeur détermine le volume 
de filtre nécessaire pour le traitement d’un débit de gaz donné. Les biofiltres actuels sont 
basés sur une valeur de 4,2 à 16,7 m3 de filtre par Nm3.h-1 d’air à traiter (Adler, 2001).  
Le paramètre clé du fonctionnement de ces dispositifs est l’humidité puisqu’elle est 
indispensable à la survie et au métabolisme des microorganismes et contribue au pouvoir 
tampon du procédé (van Lith et al., 1997). Une humidité trop élevée aboutit à l’apparition de 
zones d’anaérobiose (transfert limité, apparition d’odeurs) et à une augmentation de la perte 
de charge alors qu’une valeur trop faible induit le dessèchement et le craquellement de la 
couche filtrante provoquant l’apparition de passages préférentiels et/ou un tassement du 
biofiltre avec traitement partiel des gaz (Kennes et Thalasso, 1998). Pour un fonctionnement 
optimal, la teneur en eau du filtre doit être maintenue entre 30 et 60% en poids du matériau 
filtrant (Gostomski et al., 1997; Auria et al., 1998; Auria et al., 2000). Pour les systèmes 
ouverts, l’humidité est maintenue par aspersion d'eau. Mais ces procédés, fortement exposés 
aux variations des conditions météorologiques, sont souvent surdimensionnés, donc 
encombrants. Leur durée de vie est de 2 à 5 ans. Pour limiter la taille des installations, il est 
possible d'utiliser des systèmes modulaires clos (Ottengraf, 1987; Sabo et al., 2005). Ces 
procédés permettent alors une meilleure homogénéité, un meilleur contrôle de l’humidité tout 
en minimisant le tassement, ce qui augmente leur durée de vie jusqu’à 7 ans. 
Les principaux avantages des biofiltres sont un fort taux d'élimination, un faible coût 
d'installation et de maintenance, une bonne efficacité pour les effluents à faible concentration 
et une faible sensibilité aux variations de composition du gaz (Dawson, 1993; Sabo et al., 
2005). L’absence de pollution secondaire est aussi un critère de choix intéressant. Les coûts 
des biofiltres dépendent des volumes de gaz à traiter, de la concentration et de la nature des 
polluants mais restent en moyenne deux fois moins importants que pour les procédés 
catalytiques.  
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Cependant, la nécessité d'apporter de l'eau et des nutriments et le problème d'accumulation de 
produits de dégradation potentiellement nocifs sont des paramètres limitant l’efficacité de ces 
procédés (Weckhuysen et al., 1993; Morgan-Sagastume et Noyola, 2006). Les problèmes 
d'encombrement liés aux faibles vitesses de réaction, le colmatage et le tassement des filtres 
ainsi que la trop faible présence de systèmes de contrôle des conditions opératoires sont tout 
autant de facteurs qui freinent l’utilisation de tels systèmes (Kleinheinz et Bagley, 1998; 
Prechel et Sabo, 2005) puisqu’ils entraînent, entre autres, la présence de zones d’anaérobiose. 
Pour résoudre l’une des limitations essentielles des biofiltres, à savoir la nature organique du 
support, qui favorise la formation d’agglomérat et de boues et nécessite un contrôle 
permanent des conditions opératoires (humidité, pH), de nouveaux matériaux ont été 
développés et testés (Cioci et al., 1997; Gaudin et al., 2005; Ramirez et al., 2005). Il s’agit, 
par exemple, d’une matrice inorganique poreuse recouverte de charbon actif qui permet 
d’améliorer les capacités du procédé. Ce nouveau matériau est composé d’un cœur hydrophile 
qui contient les microorganismes et d’une couche extérieure qui assure la protection des 
microorganismes et permet l’adsorption des COV contenus dans le gaz. Les composés 
adsorbés diffusent dans la couche de charbon actif et sont ensuite dégradés par les 
microorganismes. 80 à 99,9% de l’éthanol contenu dans un effluent gazeux a pu être éliminé 
par biofiltration en utilisant ce support. De même, certaines matrices ont été développées afin 
d’assurer un relargage, contrôlé et durable, de nutriments essentiels à la croissance des 
microorganismes. 
Enfin, la société Seriapiac (Haut-Rhin, France) a développé un sorbant biologique particulier 
composé essentiellement de corps poreux hydrofuges entourés d’une couche adsorbante (par 
exemple de charbon actif). Les composés sont adsorbés par le charbon actif puis oxydés 
biologiquement par les microorganismes se développant dans les pores des supports. 
 Les filtres percolateurs 
Dérivé du biofiltre, ce système est constitué d’une colonne remplie de matériel inerte 
(Iranpour et al., 2005) à la surface duquel peut se développer un biofilm (figure 16). Les 
surfaces spécifiques sont généralement comprises entre 100 et 300 m2.m-3, ce qui assure un 
grand volume de vide pour le passage de la phase gaz et minimise ainsi les pertes de charge et 
les risques de colmatage. Un dispositif d’aspersion apporte en continu une solution aqueuse 
d’éléments nutritifs nécessaires à la croissance et assure ainsi l’humidification de la couche 
biologique. Le gaz à traiter est généralement envoyé par le bas et doit traverser la colonne à 
contre-courant de la phase liquide. Les composés hydrosolubles contenus dans le gaz sont 
transférés vers la phase liquide, puis vers les microorganismes qui vont les dégrader. Pedersen 
et Arvin (1997) ont montré l’influence positive du biofilm sur les performances de transfert 
d’un composé non biodégradable du fait, entre autres, de l’augmentation de l’aire 
interfaciale : les valeurs de coefficient volumétrique de transfert global KLa obtenues pour le 
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méthyl tert-butyl éther (non biodégradable) en présence d’un biofilm sont supérieures de 25 à 
140% à celles obtenues avec le support seul. 
 
Eau + Nutriments
Effluent gazeux épuré
Effluent gazeux 
à traiter
Purge  
figure 16: Principe de fonctionnement d'un filtre percolateur. 
La force motrice du transfert est assurée par la dégradation des polluants par les 
microorganismes (Edwards et Nirmalakhandan, 1996). Dans ce procédé, l'absorption des 
polluants de la phase gaz vers la phase liquide et la régénération du liquide se font 
simultanément. L’essentiel de l’élimination des polluants semble avoir lieu au sein du biofilm 
mais plusieurs auteurs ont mis en évidence l’intervention des microorganismes présents dans 
la phase liquide mobile. Okkerse et al. (1999) annoncent une proportion de 26% dans le cas 
de la dégradation du dichlorométhane et Cox et al. (2000) une proportion de 20% dans le cas 
de la dégradation du toluène. 
Ce mode de mise en œuvre présente les mêmes types d’avantages et d’inconvénients que ceux 
du biofiltre, si ce n’est qu’un tel procédé permet un meilleur contrôle des différentes 
conditions opératoires (pH, température) et favorise l'élimination des produits de dégradation 
potentiellement toxiques du fait de la présence de la phase liquide mobile. Les performances 
de tels systèmes sont généralement supérieures à celles des biofiltres, l’encombrement s’en 
trouve donc réduit (Okkerse et al., 1999). 
Comme pour les biofiltres, on obtient ainsi une bonne efficacité de traitement pour les 
composés hydrosolubles (Ottengraf, 1987). Cependant, l'existence d'une résistance 
supplémentaire au transfert due à la diffusion dans la phase liquide avant la dégradation 
diminue l'efficacité dans le cas de composés faiblement solubles, c’est-à-dire présentant une 
valeur de constante de Henry élevée (Kirchner et al., 1996). Il est cependant intéressant de 
noter que, souvent, les biofiltres percolateurs utilisés dans le traitement de l’air ne sont pas 
complètement saturés en eau. De ce fait, le transfert de masse des composés gazeux (comme 
l’oxygène ou des composés peu solubles) n’est pas forcément limité par la phase liquide 
puisqu’il s’agit alors d’une adsorption de ces molécules sur le biofilm. Par contre, dans ce cas, 
pour les substrats uniquement disponibles dans la phase liquide (tels que les substrats azotés), 
des limitations nutritionnelles peuvent survenir (Zhu et al., 2001). 
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 Les biolaveurs 
Ce procédé est composé de deux étapes (figure 17) : 
o l’étape d’absorption permet un transfert continu des polluants de la phase gazeuse vers 
la phase liquide (le solvant le plus fréquemment utilisé est l’eau). Ce transfert est d’autant 
plus important que la concentration du composé à éliminer dans la phase liquide est faible, 
que sa concentration dans la phase gazeuse est grande et que sa solubilité dans le solvant est 
grande. Le liquide fournit les compléments nutritifs nécessaires à la croissance des 
microorganismes et assure le maintien de l’humidité.  
Les contacteurs gaz-liquide utilisés dans cette étape doivent assurer le transfert de masse 
requis dans un volume le plus réduit possible, avec une dépense énergétique minimale et un 
débit liquide minimum de façon à favoriser l’épuration au sein du bioréacteur. Les colonnes 
d’absorption, telles que les colonnes à pulvérisation, sont classiquement utilisées comme 
compartiment de lavage, même si elles aboutissent à des installations de taille prohibitive. Il 
est aussi important que les contacteurs utilisés soient insensibles à l’encrassement provoqué 
par la circulation des microorganismes. Les conditions hydrodynamiques (pertes de charge, 
temps de résidence, turbulence) font partie des paramètres essentiels déterminant l’efficacité 
du procédé (Humeau et al., 2000). 
o l’étape de dégradation biologique se déroule dans un compartiment de régénération et 
assure l’élimination des polluants de la phase liquide (Edwards et Nirmalakhandan, 1996). Le 
temps de séjour dans ce bassin doit être suffisant pour assurer à la fois l’oxydation des 
composés et la croissance microbienne (Le Cloirec, 1998). C’est la configuration la plus 
classiquement utilisée. Il arrive parfois que les deux étapes aient lieu dans un même 
compartiment. La phase liquide chargée en biomasse joue alors aussi le rôle de liquide de 
lavage. Une fois encore, la présence de la phase liquide permet un contrôle optimal des 
paramètres environnementaux.  
Eau + Nutriments
Effluent gazeux épuré
Effluent gazeux 
à traiter
Purge
Air
Contacteur 
gaz-liquide
Bioréacteur
  
figure 17: Principe de fonctionnement d'un biolaveur. 
L’efficacité de ce mode de mise en oeuvre est fonction de la solubilité des composés à 
transférer dans la phase liquide. Du fait de l’étape d’absorption, cette technologie est 
effectivement particulièrement adaptée aux composés solubles dans l’eau. Dans le cas de 
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composés peu solubles dans l’eau, l’efficacité du traitement peut être améliorée par l’addition 
d’une autre phase liquide organique dans le compartiment de lavage. La phase organique joue 
le rôle de phase intermédiaire entre l’eau et le polluant. Le composé à absorber se sépare en 
fonction de son coefficient de Henry entre les phases aqueuse et organique (la concentration 
dans la phase organique est de 100 à 1000 fois supérieure). Cet équilibre est modifié par la 
dégradation du polluant dans la phase aqueuse. Le transfert des polluants vers la phase 
aqueuse se fait alors progressivement au niveau du bassin de traitement. Le choix de la phase 
organique dépend de son affinité pour le polluant (qui doit être forte). En présence de 
microorganismes, l’effet de la présence d’un solvant sur le transfert est positif et ne semble 
pas perturber la croissance (Cesàrio et al., 1996). L’accumulation de cellules ou de leur 
produit de fermentation autour des gouttes de solvant semble perturber les phénomènes de 
coalescence et crée ainsi une émulsion stable et une grande aire de contact solvant-eau, 
favorable au transfert. 
Les avantages du procédé d’épuration biologique de type biolaveur sont son efficacité pour 
les effluents faiblement contaminés (concentration inférieure à 2 g.Nm-3) et sa stabilité. 
L’indépendance des étapes de transfert et de dégradation permet d’envisager l’optimisation de 
chacune de ces étapes afin d’aboutir à des installations de taille minime par rapport aux 
procédés à biomasse fixée (figure 18). 
 
figure 18: Exemple d’un biolaveur « Duall AroBIOS™ Bioscrubber System » de Met-Pro Corporation 
(Harleysville, USA). 
Cependant, cette technologie s’avère être la moins appliquée au niveau industriel du fait de 
coûts d’investissement légèrement supérieurs à ceux des biofiltres (Ottengraf, 1987) et de la 
nécessité de traiter les boues produites. De plus, contrairement aux procédés à biomasse fixée, 
le renouvellement du milieu dans le cas des biolaveurs nécessite la mise en place d’étapes de 
séparation des microorganismes contenus dans la phase liquide, d’une part pour maintenir une 
activité maximale au sein du réacteur en les recyclant et d’autre part pour limiter le volume de 
boues produites (Burgess et al., 2001). 
62 
ETUDE BIBLOGRAPHISUE 
 Les procédés biologiques à membrane 
Les polluants contenus dans la phase gazeuse sont transférés à travers une membrane 
vers la phase liquide où ils sont ensuite dégradés par des microorganismes (figure 19). Deux 
modes de mise en œuvre peuvent être envisagés : soit la biomasse est mobile, soit elle 
constitue un biofilm (Burgess et al., 2001), la membrane servant alors de support pour le 
développement des microorganismes. Dans tous les cas, l’utilisation d’une membrane 
présente plusieurs avantages par rapport aux biofiltres et biofiltres percolateurs (Ergas et al., 
1999; Song et al., 2005) : 
o la membrane présente une surface spécifique importante et constante au cours du 
temps, favorable à un transfert de matière élevé, même pour les composés les moins solubles 
dans le solvant considéré, 
o les contacteurs membranaires ne présentent pas de phénomènes de chemins 
préférentiels de l’effluent gazeux, d’engorgement et de moussage, 
o il est aisé de soutirer la biomasse produite dans la phase liquide tout en maintenant une 
concentration élevée, gage d’une activité épuratoire soutenue, 
o enfin, il est inutile d’humidifier le gaz entrant et l’apport en nutriments peut être 
optimisé afin de conserver une activité microbienne élevée. 
COV
O2
HO2 + 
nutriments
2O + 
nutriments 
Phase gazeuse Membrane Biofilm Phase liquide  
figure 19: Vue schématique d’une membrane hydrophobe micro-poreuse utilisée pour le traitement d’effluents 
gazeux. 
La force motrice du transfert est en fait la différence de concentration existant entre les deux 
phases. Elle dépend aussi du coefficient de partage air-solvant du composé à transférer. 
L’oxygène et le carbone nécessaires à la croissance sont apportés par les gaz tandis que l’eau 
et les nutriments sont amenés par la phase liquide. 
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Dans le cas de biofilm, l’intérêt de ce procédé réside dans le fait que le liquide ne constitue 
pas une barrière pour le transfert puisqu’il n’est pas présent entre le gaz à traiter et la 
biomasse (Reij et al., 1998). De plus, l'indépendance entre les flux liquides et gazeux fait de 
cette technologie un outil particulièrement intéressant pour l'élimination de composés peu 
solubles dans l'eau. La présence de la membrane constitue aussi une barrière à la 
contamination de l’air par les microorganismes : cette technologie a été testée pour le 
traitement d’air dans des locaux fermés (Freitas Dos Santos et Livingston, 1995). Cependant, 
ce système présente un coût d'investissement relativement important et on constate une 
diminution des performances à long terme du fait du colmatage des pores par la biomasse en 
excès (figure 20). 
 
figure 20: Membrane propre (à gauche) et membrane colmatée (à droite) par l’accumulation de biomasse au 
niveau des pores et de la surface. 
d ) Caractérisation des procédés de traitement biologique 
Les principaux modes de mise en œuvre des procédés de traitement biologique des gaz 
ont été décrits dans les paragraphes précédents. Du fait de leur facilité de mise en œuvre, les 
biofiltres et les filtres percolateurs ont été et restent les procédés les plus étudiés. Néanmoins, 
l’intérêt concernant les biolaveurs et les procédés à membrane est de plus en plus présent. Au 
niveau de la littérature, outre des publications d’ordre général sur les procédés biologiques, on 
trouve essentiellement des travaux concernant la description de procédés particuliers et 
quelques cas d’optimisations destinées à pallier les inconvénients majeurs qui limitent 
l’application de ces technologies (taille des installations, production de biomasse, perte de 
charge).  
Devant cette diversité de procédés, deux paramètres peuvent être utilisés pour comparer les 
procédés de traitement. La capacité épuratoire, CE, est le premier critère de caractérisation de 
l’efficacité du procédé. Elle permet de comparer différentes méthodes en ramenant la quantité 
de polluant éliminée au volume du réacteur. Outre l’efficacité de traitement, l’un des 
paramètres essentiels caractérisant le procédé est sa compacité, représentée par le débit de gaz 
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qu’il est possible de traiter dans un volume liquide donné (QG/VL). Le tableau 7 donne les 
caractéristiques des principaux procédés de traitement biologique des gaz cités dans la 
littérature. 
tableau 7 : Données bibliographiques sur les procédés de traitement biologique des gaz. 
Les composés en gras représentent les polluants choisis dans la partie expérimentale de cette étude. 
 Auteurs COV Capacité épuratoire TS GAZ (s) 
QG 
(Nm3.h-1) 
QG/VL    
(Nm3.h-1.m-3)
Arulneyam et Swaminathan, 2000  éthanol  25-195 g.m-3.h-1 42-1200 0,03-0,09  30-90 
Auria et al., 1998 éthanol  - 150  25.10-3   20 
Césario et al., 1995 hexane                      dichlorométhane 
99%               
99% 
2,5.104   
40  2,9.10
3 0,1-97 
Cioci et al., 1997 éthanol  7-138 g.m-3.h-1       50 200 74 
4,6 g.m-3.h-1   45  0,014 13 
de Heyder et al., 1994 ethène 
10,4 g.m-3.h-1 43  0,0126 11 
Deshusses et Hamer, 1993  MEC
*                      
MIBC*  
50 g.m-3.h-1               
20 g.m-3.h-1 0,5-120  0,75-2,25 36-112 
Deshusses et al., 1996  MEC
*                       
MIBC*  
40 g.m-3.h-1           
9 g.m-3.h-1    12-30  0,2-0,4  111-222 
Ergas et al., 1994  dichlorométhane, toluène 230-4000 g.m-3.h-1 42-60  1,6-2,3   59-85 
Gostomski et al., 1997 toluène  - 90 0,9 39 
Jang et al., 2005 styrène 130 g.m-3.h-1 0,014-0,11 
0,003-
0,024 9-72 
Kleinheinz et Bagley, 1998 toluène, xylène, éthyl toluène,  5-110 g.m-3.h-1  822 1,14.10-3 4 
Mohseni et Allen, 1999  méthanol                   α-pinène 
0-147 g.m-3.h-1
0-45 g.m-3.h-1 20-50 5-13 71-186 
Ramirez-Lopez et al., 2000  éthanol  20-107 g.m-3.h-1  37  20 100 
Shim et al., 1995 éthanol  10-205 g.m-3.h-1 42-740 0,14 - 2,4  5-82 
Smet et al., 1996  diméthylsulfide 41,6 g.m-3.h-1 31 2,4 115 
Sologar et al., 2003 méthanol 380 g.m-3.h-1 16 0,48 229 
Steele et al., 2005 éthanol 80% 20 0,09 180 
Sukesan et Watwood, 1997 TCE* 95% à 98% 60 à 336 0,015 à 0,06 11-43 
Weber et Hartmans, 1995 toluène  32-55 g.m-3.h-1 17 0,65 217 
Weckhuysen et al.,1993  butanal  0-120 g.m-3.h-1  36 0,78 100 
Zilli et al., 1993 phénol 124 g.m-3.h-1  54 40.10-3  60 
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Zilli et al., 1996  phénol  730 g.m-3.h-1  2,4-12 0,06-0,18  100-300 
Agathos et al., 1997 MEC*  23-136 g.m-3.h-1 72 1 53 
Alonso et al., 1997  toluène  150-260 g.m-3.h-1 42-120 0,57-1,7 30-89 
Alonso et al., 1999  diéthyléther 36-1800 g.m-3.h-1 5-20 0,09-0,36  180-720 
Barton et al., 1998  n-pentane       isobutane  60 g.m
-3.h-1   120-104 0,3.10
-3-
0,03 0,3-30 
20-70 g.m-3.h-1   
Cox et Deshusses, 1999  toluène  
25-80 g.m-3.h-1   
57 1,5 64 
Cox et al., 2000 toluène  47 g.m-3.h-1 42 0,05 83 
Cox et Deshusses, 2000 toluène 79,4 g.m-3.h-1 45 0,05  83 
Diks et al., 1991 dichlorométhane  157 g.m-3.h-1  60 nd nd 
Diks et al., 1994 dichlorométhane  21,3-64 g.m-3.h-1  30 14 200 
Fortin et Deshusses, 1999 MTBE* 42-50 g.m-3.h-1 39-90 0,36-0,83 40-92 
Hartmans et Tramper, 1991  dichlorométhane  12-103 g.m-3.h-1  90 15,3 232 
Kirchner et al., 1989 MEC
*, propionaldehyde, acétate 
d’éthyle 160 g.m
-3.h-1 1-6 nd nd 
Laurenzis et al., 1998 toluène  100 g.m
-3
.h-1,        
235 g.m-3.h-1 0-12 0-4,4 293 
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Okkerse et al., 1998  dichlorométhane  64-213 g.m-3.h-1   60 20 60 
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Okkerse et al., 1999 dichlorométhane           méthyléthylcrylate  
47-52 g.m-3.h-1         
18-34 g.m-3.h-1    18 8,4 200 
Ottengraf et van den Oever, 1983  toluène, acétate d’éthyle, acétate de butyle 
20-40 g.m-3.h-1
30 g.m-3.h-1 120-300 0,65-9,85  12-182 
Pedersen et Arvin, 1997  toluène  10-50 g.m-3.h-1  96-210 0,3-0,72  17-38 
Rihn et al., 1997 diéthylether  75-132 g DCO .m-3.h-1 25 0,36  144 
Smith et al., 1998 toluène 52-83 g.m-3.h-1       36-114 0,6-1,8     31-53 
Thalasso et al., 1996 méthanol  0-250 g.m-3.h-1  78 1 46 
Thalasso et al., 2001  170 kg DCO.m-3.h-1 14 1,7 257 
Weber et Hartmans, 1995 toluène 35 g.m-3.h-1 36 0,3 97 
toluène  41 g.m-3.h-1   26 0,5 135 
toluène  40-54 g.m-3.h-1   27 0,5 135 Wübker et al., 1997 
toluène 157-180 g.m-3.h-1 48 0,15 75 
Hansen et Rindel, 2000 hydrogène sulfide  8 g.m-3.h-1 33 6000 109 
Ritchie et Hill, 1995 phénol 2-16 g.m-3.h-1  168-1440 0,03-0,26  2-21 
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Wübker et Friedrich, 1996 n-butanol  420-507 g.m-3.h-1 48 0,15 75 
Ergas et al., 1999 toluène  0,9-2,5 kg.m-3.h-1     0,9-1,8  6,2-12,4  2.103-4.103
Parvatiyar et al., 1996 (a)  toluène  trichloréthylène 
5.104-2.105 g.m-3.h-1   
5.102-4.103 g.m-3.h-1   9-20 
1,8.10-3- 
3,9.10-3 180-390 
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Parvatiyar et al., 1996 (b) toluène  14.103-105 g.m-3.h-1 15-30 2,4.10
-3- 
4,8.10-3       120-240 
* MEC : méthyl éthyl cétone ; MIBC : méthyl iso butyl cétone ; TCE : tri chloro éthylène 
La capacité épuratoire pour les différents procédés est très variable, selon la nature des 
molécules, les caractéristiques de l’effluent et le mode de mise en œuvre. La gamme de 
variation du rapport QG/VL est aussi très étendue (de 0,1 à 4.103 Nm3.h-1.m-3 de réacteur). 
Pour la plupart des technologies étudiées, les valeurs restent comprises entre 50 et 200 Nm3.h-
1.m-3 de réacteur. Ce résultat peut être expliqué par l’aspect limitant de l’étape de transfert des 
polluants de la phase gazeuse vers la phase liquide. Aussi, pour atteindre des efficacités 
d’épuration élevées, des temps de contact gaz-liquide importants sont nécessaires. Face aux 
valeurs élevées des débits, on aboutit alors à des volumes d’installations conséquents. Les 
procédés réduisant cette limitation favorisent alors la compacité. Ainsi, ce sont les procédés à 
membrane qui semblent présenter la compacité la plus grande et permettent donc de traiter les 
plus fortes charges. 
Aux quatre principaux modes de mise en œuvre, largement étudiés et optimisés (biofiltre, 
biofiltre percolateur, biolaveur et procédé biologique à membrane) (Kennes et Thalasso, 1998; 
Burgess et al., 2001; Iranpour et al., 2005), s’ajoutent de nombreuses alternatives telles que, 
par exemple, le bioréacteur airlift à boucle externe (Ritchie et Hill, 1995), le bioréacteur à 
spirale (Shim et al., 1995), le réacteur tubulaire avec atomiseur (Agathos et al., 1997), les 
filtres percolateurs rotatifs (Cox et Deshusses, 2000) ou les « FEBR » (Foamed Emulsion 
BioReactor ou réacteur biologique à émulsion moussante) (Kan et Deshusses, 2003; Kan et 
Deshusses, 2005; Kan et Deshusses, 2006). Ces configurations particulières permettent 
d’atténuer certains inconvénients des procédés de traitement biologique et d’améliorer ainsi 
l’efficacité d’épuration et/ou la compacité (meilleur contact gaz-liquide,…). Dans le cas des 
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« FEBR », les coûts d’installation et de fonctionnement de cette technologie ont été comparés 
à ceux inhérents à la biofiltration, aux biofiltres percolateurs et à l’oxydation thermique ou 
catalytique (Kan et Deshusses, 2006). Les procédés biologiques présentent les coûts les plus 
faibles et, parmi ces derniers, l’utilisation du « FEBR » semble être l’alternative économique 
la plus rentable grâce à son efficacité d’épuration élevée et son très faible encombrement. 
L’un des inconvénients majeurs des procédés biologiques décrits dans la littérature réside 
dans l’accroissement de la concentration cellulaire au fur et à mesure de l’avancement de la 
réaction. Dans le cas de procédés à cellules fixées, l’accumulation de biomasse peut diminuer 
la surface active du biofilm, conduire à la formation de chemins préférentiels et à l’apparition 
de colmatage ou « clogging » pouvant induire une augmentation de la perte de charge et la 
destruction du lit filtrant (Iliuta et Larachi, 2004; Iliuta et Larachi, 2005). Dans le cas des 
procédés à biomasse circulante, la production excessive de boues implique la mise en place de 
traitements spécifiques ultérieurs supplémentaires.  
Plusieurs solutions peuvent être envisagées afin de réduire cette accumulation de matière. La 
plus évidente semble être la limitation de la production de biomasse elle-même (Schönduve et 
al., 1996; Weber et Hartmans, 1996). Le changement de la nature de la source d’azote, 
l’augmentation de la concentration en sels et/ou la limitation des nutriments sont trois 
paramètres qui contribuent à la réduction de la formation de biomasse. Ceci a pour 
conséquence une amélioration de la stabilité du système à long terme (De Heyder et al., 1994; 
Wübker et Friedrich, 1996; Wübker et al., 1997) même si dans certains cas, cette réduction 
peut s’accompagner d’une forte diminution de l’efficacité (Delhomenie et al., 2003). Pour 
réduire l’accumulation de biomasse, il est aussi possible de contrôler l’apport carboné en 
mettant en place un système « tampon » qui évitera l’admission de fortes charges ponctuelles 
de polluant (Studer et von Rohr, 2005). Le système « tampon » est composé de 2 membranes 
et d’une phase dans laquelle les COV vont venir s’absorber. Dans un premier temps, les COV 
et l’oxygène transfèrent de l’effluent gazeux pollué vers l’absorbant puis, ils vont diffuser 
vers le biofilm au niveau d’une seconde membrane. L’apport en carbone est ainsi régulier et 
modéré, empêchant la production excessive de biomasse. De même, l’utilisation de support 
inorganique (mousse de polyuréthane) dans un bioréacteur permet d’assurer une aire 
d’échange gaz-liquide élevée (favorable au transfert des substrats gazeux). L’association d’un 
tel système avec un atomiseur maintient une croissance microbienne minimale tout en limitant 
l’apport de phase liquide (Thalasso et al., 1996). Un tel procédé, utilisé dans le cas de la 
dégradation du méthanol, a permis de limiter l’accumulation de biomasse tout en assurant une 
efficacité de traitement élevée. L’apport de nutriments peut éventuellement être automatisé, la 
mesure de la perte de charge le long du lit (corrélée à l’augmentation de la biomasse) étant 
alors le paramètre de contrôle (Thalasso et al., 2001). L’apport séquentiel de la phase liquide 
permet d’assécher le lit et de limiter l’apport de nutriments. Les effets combinés, 
probablement défavorables à la croissance microbienne, ont permis de limiter les risques de 
colmatage pendant plus de 100 heures dans le cas du fonctionnement d’un filtre percolateur.  
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Afin d’éviter tout perte d’efficacité, la concentration en biomasse peut aussi être contrôlée par 
des solutions mécaniques, appliquées de manière discontinue ou continue (Wübker et al., 
1997; Delhomenie et al., 2003). Ainsi, un nouveau type de réacteur permet l’élimination 
discontinue de la biomasse en excès grâce à une vis centrale placée dans le réacteur. La mise 
en œuvre de cette technologie assure une amélioration globale des performances de 
dégradation et la stabilité du système (fonctionnement pendant 18 mois) du fait de la 
limitation du colmatage et de ses conséquences. Il faut quand même signaler que l’efficacité 
de traitement est fortement affectée lors du fonctionnement de la vis (Laurenzis et al., 1998). 
Une autre alternative intéressante pour limiter l’accumulation de biomasse semble être la 
technique de rétro-lavage (Rihn et al., 1997; Smith et al., 1998). Celui-ci est réalisé en 
fluidisant le lit bactérien (environ 40% à 60% d’expansion) : un débit d’eau chaude, envoyé 
par le bas du biofiltre à une fréquence pré-définie (de l’ordre de 2 à 3 fois par semaine) et sur 
une durée déterminée (1 à 2 heures), élimine la biomasse en excès sans détruire le biofilm ou 
le support. L’application d’une telle technologie stabilise les performances d’épuration à long 
terme : Rihn et al. (1997) ont obtenu un rendement d’élimination du diéthyléther de 90% 
pendant 140 jours et Smith et al. (1998) ont atteint 99,9% d’élimination du toluène pendant 
250 jours. Les paramètres opératoires (fréquence, durée) dépendent de la charge appliquée. Il 
faut noter que cette technologie nécessite des coûts d’investissements élevés et induit des 
quantités importantes d’eaux usées à traiter (Cox et Deshusses, 1999). 
Enfin, l’accumulation de cellules peut être limitée en mettant à profit les phénomènes naturels 
de croissance cryptique ou de prédation.  
e ) Croissance cryptique 
Le terme de croissance cryptique décrit la consommation de produits solubles de lyse 
cellulaire par les cellules viables de la même population, qui les utilisent comme source de 
carbone, de nutriments et d’énergie pour la production de biomasse. Le rendement global de 
croissance RG, prenant en compte la consommation des COV seuls (R1) et des produits de la 
lyse cellulaire (R2), est égal au produit des rendements de chaque étape. Il est donc inférieur 
au rendement de croissance sur les COV seuls (R1), ce qui traduit la réduction de la 
production de biomasse (figure 21). 
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R1 <1COV 
(substrat carboné soluble)
CO2
X1
Décès Produits de la 
lyse cellulaire R2<1
CO2
X2
Rendement global RG= R1 R2
R1 : rendement de croissance sur les COV
R2 : rendement de croissance sur les produits de la lyse cellulaire  
figure 21 : Représentation schématique des phénomènes de croissance cryptique (Daubert-Deleris, 2001). 
Ainsi, Diks et al. (1994) ont mis en évidence l’apparition d’un équilibre biologique (pas 
d’accumulation de biomasse) dans le cas du traitement du dichlorométhane dans un filtre 
percolateur. Selon la charge appliquée et les microorganismes présents, les phénomènes de 
croissance cryptique permettent de limiter la production de biomasse, évitant ainsi le 
colmatage du filtre. 
f ) Prédation 
L’utilisation de protozoaires comme moyen de contrôle de la production de biomasse 
a permis d’améliorer les performances et la stabilité d’un biofiltre percolateur dans le cas du 
traitement du toluène (Cox et Deshusses, 1999). Des études menées en parallèle sur deux 
biofiltres percolateurs (un de référence et un contenant des protozoaires) ont mis en évidence 
une minéralisation du carbone plus importante en présence des protozoaires (écart d’environ 
10%), traduisant l’effet de prédation des protozoaires. L’efficacité d’une telle technique 
dépend de la sélection de populations de protozoaires appropriées et de la stimulation de leur 
activité au sein de systèmes biologiques complexes. De même, dans le cas de procédés faisant 
intervenir des populations fongiques, l’introduction de mites (figure 22) permet de réguler 
l’accumulation de la biomasse (Woertz et al., 2002). 
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figure 22 : Introduction de mites dans un biofiltre fongique dans un but de prédation (photographie prise à 
l’université de Wageningen, Pays-Bas) (van Groenestijn, 2005). 
Enfin, des études menées par Seignez et Holliger (2005) ont montré que la présence de 
nématodes pouvait être un moyen efficace pour limiter l’accumulation de la biomasse. Après 
ajout d’un composé inhibant spécifiquement les nématodes, ils ont observé une accumulation 
rapide de la biomasse alors que l’efficacité d’épuration restait inchangée à 85-90%. 
L’utilisation de nématodes résistants face aux solvants permettrait donc d’espacer la 
fréquence des rétro-lavages de biofiltres. 
 
g ) Conclusions sur les procédés de traitement biologique 
Les procédés biologiques de traitement des effluents gazeux sont basés sur l’utilisation 
des molécules polluantes en tant que substrat carboné pour les microorganismes. La plupart 
de ces technologies nécessitent le transfert préliminaire des polluants de la phase gazeuse vers 
la phase liquide. De nombreux modes de mise en œuvre peuvent être envisagés, les plus 
utilisés étant actuellement le biofiltre et le biofiltre percolateur. Les autres techniques telles 
que le biolaveur, les procédés membranaires, les « FEBR » ou autres procédés basés sur 
l’utilisation originale de bioréacteurs, n’en sont encore qu’au stade d’études en laboratoire ou 
des premiers essais en contexte industriel. 
En comparaison avec les méthodes de traitement conventionnelles, les procédés de traitement 
biologique des effluents gazeux contenant des COV présentent de nombreux avantages. Leur 
utilisation croissante se justifie par leur relative facilité de mise en œuvre, leur faible coût 
d'investissement et de maintenance (Kan et Deshusses, 2006) et leur caractère « propre » 
(puisque les polluants peuvent être complètement oxydés en CO2 et H2O, produits dont la 
compatibilité avec l’environnement est supérieure à celle des polluants d’origine) (Adler, 
2001). Ils sont applicables pour les faibles concentrations et permettent une épuration efficace 
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là où les autres procédés ont atteint leurs limites. Les débits ne sont pas réellement limitants 
mais influent sur la taille des installations, inconvénient majeur de ce type de technologie. 
Il faut cependant garder à l’esprit que le fonctionnement de ces bioréacteurs est dépendant de 
nombreux paramètres tels que l’humidité, la capacité d’absorption des COV, l’assimilation 
des COV par la biomasse, la disponibilité des nutriments, l’apport d’oxygène et l’élimination 
des produits toxiques. Les microorganismes doivent recevoir un apport nutritif optimal pour 
que l'objectif soit atteint. Le dimensionnement des installations dépend des flux volumiques et 
massiques à traiter, de leur variabilité et des propriétés physiques et chimiques du système. Il 
faut noter que ces procédés nécessitent souvent des pré-traitements afin d’éliminer les 
particules et de refroidir l’effluent. Leur domaine d’application effectif concerne la 
décomposition biologique de composés organiques dans des conditions aérobies. Citons que 
dans le cas du traitement de composés odorants inorganiques azotés ou soufrés, les procédés 
biologiques sont aujourd’hui largement utilisés (biofiltres et biofiltres percolateurs).  
Cependant, malgré des coûts d’investissement et de fonctionnement faibles, les procédés 
biologiques restent très peu appliqués pour l’élimination des COV au niveau industriel. L’un 
des inconvénients majeurs semble être l’encombrement des installations du fait des faibles 
vitesses superficielles nécessaires à l’obtention d’un transfert de matière satisfaisant. Il est 
vrai aussi que, du fait de la présence de biocatalyseurs vivants, ces technologies semblent 
difficilement applicables à des procédés industriels discontinus. Cependant, Zilli et al. (1993) 
ont montré dans le cas de la biofiltration du phénol que, malgré un arrêt de l’apport en 
substrat pendant 10 jours, le système retrouvait son efficacité de traitement initiale en 
quelques heures. Ces résultats permettent donc d’envisager un élargissement de la gamme 
d’application des procédés biologiques. Enfin, au niveau industriel, la gestion d’un réacteur 
biologique souffre d’un manque de confiance aussi, les procédés chimiques ou thermiques 
sont souvent préférés. On peut néanmoins penser que l’attrait économique des procédés 
biologiques, leur efficacité, leur rusticité mais aussi des critères plus subjectifs, comme par 
exemple la culture d’entreprise, seront pris en compte dans le choix d’une technologie de 
traitement des gaz et feront que les procédés biologiques seront fortement appréciés. 
2.2.4 - Les procédés de traitement par plasma froid 
a ) Principe 
Le traitement des effluents gazeux pollués par plasma froid est une technologie en 
plein développement. Le principe de base consiste à transférer de l’énergie au gaz pour 
oxyder complètement les molécules polluantes. L’application d’un champ électrique fort 
(plusieurs milliers de volts) va exciter les molécules gazeuses qui vont larguer des électrons. 
Ces électrons seront à leur tour accélérés et vont entrer en collision avec d’autres molécules, 
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générant des radicaux et des ions hautement réactifs. Une chaîne de réactions physico-
chimiques est initiée et aboutit à la destruction des COV à traiter (Oda, 2003). 
b ) Mise en œuvre 
Cette technologie s’avère particulièrement efficace pour le traitement d’effluents 
faiblement pollués, c’est-à-dire ayant des concentrations inférieures à 1 g.Nm-3. L’efficacité 
du procédé vient de ce que la durée de vie des radicaux actifs formés est suffisamment longue 
pour pouvoir décomposer les polluants. Des études ont démontré des efficacités de traitement 
comprises entre 85% et 100% pour des COV tels que le 1,2-dichloroéthane, l’éthylbenzène, le 
toluène, le xylène et le chlorure de vinyle (Francke et al., 2000). 
c ) Conclusions 
Cependant, l’utilisation de plasma présente de nombreux inconvénients. En effet, 
l’oxydation par plasma froid seule n’est pas apte à oxyder totalement les COV présents 
(notamment les solvants chlorés) et peut conduire à la formation de coproduits d’oxydation 
toxiques ou à la formation de NOx en présence de composés azotés (Holzer et al., 2002; Oda, 
2003; Le Cloirec, 2004, 2005). L’association avec un post-traitement est alors nécessaire. 
L’utilisation simultanée d’un catalyseur et d’une décharge électrique est une solution 
intéressante (Holzer et al., 2002). Des tests réalisés avec plusieurs types de catalyseurs et 
d’adsorbants (Cu/Cr-oxide ; Cu/Mn-oxide ; Fe/Mn-oxide ; charbon actif ; zéolithe) ont montré 
l’efficacité de ce couplage pour le traitement d’un effluent contenant de l’acétate de butyle 
(Francke et al., 2000). Les résultats obtenus montrent que le couplage permet de réaliser 
l’oxydation complète du polluant pour des températures voisines de 100°C. Les effets du 
traitement combiné sont supérieurs à la somme des traitements individuels, limitant 
notamment la production de composés intermédiaires de dégradation. Ce type de traitement 
reste cependant sensible aux conditions du milieu environnant, comme par exemple, 
l’humidité. Il présente aussi des faiblesses aux niveaux des électrodes qui s’usent rapidement 
et qui nécessitent un dispositif de refroidissement dédié (Antonini, 2005). La technologie des 
plasmas froids reste donc à l’état de développement pour des applications dans 
l’environnement du fait, notamment, de coûts d’investissement et de fonctionnement élevés. 
2.2.5 - Conclusions 
Les techniques destructives de traitement des gaz regroupent le lavage chimique, le 
traitement par plasma froid, l’incinération thermique ou catalytique et les procédés 
biologiques. Leur intérêt principal réside dans le fait qu’elles aboutissent à un traitement 
global des effluents en détruisant les molécules responsables de la pollution. Pour optimiser 
les efficacités de traitement et leur coût, des associations avec des techniques de traitement 
récupératives peuvent être envisagées. De ce fait, les procédés de traitement biologique 
semblent être une alternative des plus intéressantes pour lutter contre la pollution 
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atmosphérique. De par leurs caractéristiques diverses développées précédemment, ils ne 
peuvent être appliqués à tous les types d’effluents. 
2.3 - Comparaison des procédés de traitement des gaz 
Actuellement, il n’existe pas de méthodes universelles de traitement des effluents 
gazeux. Le choix de la technologie de traitement d’effluent gazeux la plus appropriée, à la fois 
techniquement et économiquement, est donc fonction du procédé de fabrication générant les 
COV. De ce fait, les caractéristiques de l’effluent (débit, température, pression, teneur en 
humidité, variations au cours du temps,…), sa composition (nature des COV, mélange, 
concentrations,…), le niveau d’épuration désiré, les coûts d’investissement et de 
fonctionnement, les paramètres de sécurité (explosivité, corrosivité, réactivité,…) et 
éventuellement le lieu d’implantation (place disponible,…) seront tout autant de paramètres à 
prendre en considération. L’objectif de ce paragraphe est de comparer les diverses 
technologies de traitement des effluents gazeux disponibles en terme d’efficacité (liée à la 
gamme d’applications) et de coûts.  
2.3.1 - Gamme d’applications des différents procédés de traitement 
La figure 23, représentant les domaines d’application des différentes technologies 
(débits et concentrations), positionne les procédés les uns par rapport aux autres. Elle montre 
clairement qu’il n’est pas possible de trouver un procédé applicable quelles que soient les 
valeurs des débits et des concentrations. Même si certaines zones sont recouvertes par deux ou 
trois procédés différents, toutes les techniques présentées ici ne sont pas forcément 
concurrentes. Leur complémentarité permet plutôt d’envisager des couplages de procédés afin 
de réaliser le traitement complet des effluents aux coûts les plus faibles. Cet aspect sera 
abordé dans le paragraphe 2.3.3. de ce chapitre (p 48). Le tableau 8 résume les gammes 
d’applications des différents procédés en terme de concentrations et de débits ainsi que les 
avantages et les inconvénients de chacun (Ceccaldi et al., 1993 ; Siegell, 1996 ; Ademe, 1997 
; Le Cloirec, 1998 ; Manero, 1998). 
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figure 23 : Domaines d’application des différentes technologies de traitement des gaz (Le Cloirec, 1998). 
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 Tableau 8 : Avantages et inconvénients des différentes technologies de traitement des effluents gazeux (Daubert-
Deleris, 2001). 
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2.3.2 - Coûts des différents procédés de traitement des effluents gazeux. 
L’autre critère essentiel lors de la mise en place d’un procédé de traitement des 
effluents gazeux est l’aspect économique. Celui-ci comprend le coût d’investissement et le 
coût de fonctionnement. Ces informations sont difficilement accessibles. Quelques auteurs ont 
effectués des estimations économique des différents procédés et quantifient ce que peut 
représenter le coût de traitement d’un effluent (Ottengraf, 1987 ; Bohn, 1992 ; Kennes et 
Thalasso, 1998). Il ressort clairement que les procédés de traitement biologique semblent être 
les alternatives les moins onéreuses (sauf pour les procédés biologiques à membrane) aussi 
bien au niveau des coûts d’investissements que des coûts de fonctionnement. La figure 24 
résume les quelques valeurs disponibles. 
figure 24 : Comparaison des coûts affectés aux différentes méthodes de traitement des gaz (investissements et 
fonctionnement) en €/1000 m3 d’air traité (Ottengraf, 1987 ; Bohn, 1992 ; Kennes et Thalasso, 1998). 
Coûts
Biofiltration
0,3 (Bohn, 1992)
0,3 à 1,4 (Ottengraf, 1987)
0,3 à 2,8 (Kennes et Thalasso, 1998)
Adsorption sur 
charbon actif
Incinération
thermique
Absorption
Lavage chimique
2,4 (Bohn, 1992)
Biolavage
Incinération
catalytique
Procédé biologique
à membrane
2,8 à 22,6 (Ottengraf, 1987)
3,4 à 11,3 (Kennes et Thalasso, 1998)
2.3.3 - Conclusions 
Les différentes technologies de traitement des effluents gazeux ne permettent pas 
d’apporter une solution universelle. Chaque technologie semble adaptée à des caractéristiques 
d’effluents particulières. Le choix du procédé de traitement le plus approprié techniquement et 
économiquement exige non seulement une bonne connaissance de l’effluent à traiter, mais 
aussi la détermination de paramètres propres à chaque procédé générant les COV. Il existent 
de nombreux critères de choix objectifs qui sont à la base du choix de la technique à appliquer 
(caractéristiques de l’effluent, réglementation, seuil d’épuration à atteindre). Les traitements 
biologiques des gaz apparaissent être une technologie adéquate pour le traitement d’effluents 
gazeux présentant de forts débits et de faibles concentrations en polluant. De plus, cette 
technique offre un avantage économique évident et pourrait rapidement constituer une 
alternative aux traitements destructifs existants (de type incinération par exemple) ou un 
complément qui permettrait d’atteindre les seuils de pollution imposés de plus en plus faibles. 
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2.4 - Conclusions sur les procédés de traitement des effluents gazeux 
Le deuxième paragraphe de ce chapitre a permis de décrire les différentes technologies 
disponibles pour le traitement d’effluents gazeux pollués par des COV. Chacune possède un 
domaine d’application spécifique dans lequel elle s’avère très efficace. Cependant, 
l’utilisation de ces procédés n’est pas économiquement envisageable dans toutes les 
situations. Parmi l’ensemble des technologies disponibles, les procédés de traitement 
biologique, alliant efficacité et faible coût, apparaissent clairement comme une alternative 
techniquement et économiquement pertinente dans la problématique du traitement des 
effluents gazeux faiblement pollués. Pourtant, en 2004, les procédés d’incinération 
représentaient encore 60% des installations en service en France. Ces données sont à mettre 
en balance avec celles concernant les installations de traitement biologiques qui ne 
constituaient que moins de 1% des unités de traitement en 1998 (Momas, 1998). Le fort 
encombrement de ces installations et la maintenance nécessaire du fait des phénomènes de 
colmatage en sont les raisons principales (Momas, 1998). Les nombreuses études réalisées, 
notamment en biofiltration, ont permis de comprendre les différents phénomènes mis en jeu et 
d’expliquer l’évolution des performances en fonction des conditions opératoires. 
Actuellement, de nombreux travaux s’orientent vers l’optimisation des procédés biologiques. 
Ces améliorations visent notamment à réduire l’encombrement, à limiter les phénomènes de 
colmatage ainsi qu’à contrôler la production de biomasse.  
L’étape de transfert de matière constitue souvent l’étape limitante des procédés de traitement 
biologique des effluents gazeux. Dans les biolaveurs, la dissociation des étapes de transfert et 
de dégradation permet leur optimisation de manière indépendante. L’amélioration des 
performances de transfert gaz-liquide doit ainsi permettre d’augmenter les performances 
épuratoires, de réduire l’encombrement et ainsi de rendre les procédés biologiques plus 
compétitifs. Dans le même but, l’aéro-éjecteur, contacteur gaz-liquide à hautes performances 
développé au Laboratoire de Biotechnologie-Bioprocédés, constitue le point de départ de la 
conception de deux procédés de traitement d’effluents gazeux : un procédé biologique de 
dégradation et un procédé mécanique de concentration des polluants en phase gazeuse. Lors 
d’une étude précédente, les caractéristiques de ce contacteur ont été modifiées afin de 
satisfaire les contraintes imposées par son utilisation en contexte industriel. La troisième 
partie de cette étude bibliographique va donc s’attacher à présenter l’aéro-éjecteur, les 
différentes améliorations qui y ont été apportées ainsi que la première étude de ses 
performances de transfert réalisée par Daubert-Deleris (2001) 
3 - L’aéro-éjecteur 
Comme décrit précédemment, certains procédés biologiques de traitement des 
effluents gazeux, comme les biolaveurs, nécessitent une première étape de transfert gaz-
liquide avant l’étape de dégradation des polluants par les microorganismes dans le 
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bioréacteur. Pour réaliser cette étape de transfert, un nouveau type de contacteur gaz-liquide, 
appelé « aéro-éjecteur » a été développé au Laboratoire de Biotechnologie-Bioprocédés (De 
Billerbeck, 1996 ; De Billerbeck et Fonade, 1996). L’étude de ses performances 
hydrodynamiques et de ses capacités de transfert ont permis sa caractérisation et son 
dimensionnement à l’échelle industrielle (Daubert-Deleris et al., 2006)(De Billerbeck et al., 
1999). 
3.1 - Principe de l’aéro-éjecteur 
Dans le cadre d’un procédé de traitement biologique, un contacteur gaz-liquide 
performant doit présenter les caractéristiques suivantes : 
 il doit assurer le transfert de masse requis dans un volume le plus réduit possible 
 il doit présenter la dépense énergétique minimale 
 il doit fonctionner avec le débit liquide minimal de façon à favoriser le 
fonctionnement du bioréacteur. 
Le but de l’aéro-éjecteur est de réaliser un contact intime entre le gaz à traiter et la phase 
liquide. Sa géométrie interne a été déduite de celle de l’hydro-éjecteur utilisé pour l’aération 
des bioréacteurs (Rainer et al., 1995). Il permet l’entraînement d’une phase liquide par une 
phase gazeuse (phase motrice) à travers un orifice situé sur un rétrécissement de la veine 
fluide gazeuse (figure 25). 
Gaz
(phase motrice)
Liquide
(phase entraînée)
Sinterne
Zone d’entrée Zone de dispersion
Jet diphasique
Pression amont PA
Pression aval P0
 
figure 25: Schéma simplifié de l’aéro-éjecteur. 
En effet, l’existence d’une vena contracta dans l’écoulement gazeux provoque une dépression 
qui assure l’entraînement naturel de la phase liquide. Cependant, la différence de masse 
volumique entre les deux phases limite le débit entraîné et l’utilisation d’une pompe s’avère 
nécessaire pour fournir un débit liquide suffisant. Bien que l’aéro-éjecteur soit une 
technologie basée sur l’apparition d’une zone en dépression en son sein, il ne doit pas être 
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considéré comme un système de type Venturi du fait de sa géométrie et de son mode de 
fonctionnement distinct. 
En effet, après aspiration, le liquide se trouve sous la forme d’un film s’écoulant le long des 
parois internes de l'aéro-éjecteur. D’après les calculs théoriques réalisés, l’épanouissement de 
la veine principale après la vena contracta provoque son recollement sur la section du tube 
interne Sinterne (figure 25). La perturbation aérodynamique provoquée par la singularité 
géométrique crée un écoulement diphasique entre la phase liquide et la phase gazeuse, cette 
dernière étant largement majoritaire (rapport des débits volumiques QG/QL compris entre 5 et 
17). Le liquide se trouve alors sous forme de fines gouttelettes, ce qui favorise un transfert de 
masse rapide et intense. Cette structure du jet peut aisément être visualisée en sortie de l’aéro-
éjecteur (figure 26). 
 
figure 26: Photographie du jet diphasique obtenu en sortie de l’aéro-éjecteur. 
Les auteurs (De Billerbeck, 1996) ont émis l’hypothèse que la plupart des polluants gazeux se 
retrouvent sous forme dissoute dans la phase liquide, le transfert de matière étant très rapide. 
Cet écoulement diphasique pénètre ensuite dans une colonne de séparation (figure 27) : du fait 
de la turbulence, le transfert de matière peut se poursuivre tandis qu’un mélange efficace est 
assuré. 
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QL
QG
Gaz 
épuré
Sortie 
liquide
 
figure 27 : Schéma simplifié du contacteur gaz-liquide comprenant l’aéro-éjecteur et une colonne de séparation. 
Ce contacteur gaz/liquide est un système déprimogène : l’énergie consommée est relativement 
importante mais elle est en grande partie utilisée pour favoriser le transfert de matière et 
assurer le mélange dans le compartiment de séparation.  
3.2 - Etude hydrodynamique 
Une étude hydrodynamique approfondie a été réalisée par De Billerbeck (1996). Cette 
étude a été axée sur la mesure de la perte de charge du circuit gaz dans l’aéro-éjecteur en 
fonction des divers paramètres (débits liquide QL et gazeux QG) et modes de fonctionnement 
du contacteur (orifice d’admission de liquide fermé, ouvert à l’air ambiant et ouvert avec 
injection de liquide). L’influence de la géométrie, de la buse seule à l’aéro-éjecteur complet, a 
été étudiée. Elle a permis d’établir la relation entre la perte de charge (PA-P0) du contacteur et 
les débits liquides et gazeux (équation1) dans le cas où l’aéro-éjecteur est positionné sur le 
fond de la colonne de séparation et dirigé vers le haut. Les coefficients a, b et c dépendent des 
caractéristiques géométriques de l’aéro-éjecteur : pour un diamètre au col de 4.10-3 m, on 
trouve a = 7,1.109 Pa. s2.m-6, b = 1,1.1011 Pa. s2.m-6 et c = 4,6.1012 Pa. s2.m-6. 
      [équation 1]      
22
0 )( LG
GL
GL
A QcQ
QQ
baP    ++=−  
1 QQ
P   −
avec  PA : pression amont de l’aéro-éjecteur, côté gaz (figure X) 
 P0 : pression aval (figure X) 
 
Si l’on compare cette loi de perte de charge avec celles obtenues dans les systèmes Venturi 
classiques, il ressort qu’aux valeurs élevées du rapport QG/QL, la perte de charge de l’aéro-
éjecteur est beaucoup plus élevée. En revanche, lorsque QG/QL diminue, ce système devient 
intéressant : la structure interne devient moins sensible à la présence de la phase liquide (De 
Billerbeck et Fonade, 1996). Il est cependant intéressant de noter que, lors de cette étude, la 
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configuration de l’aéro-éjecteur impliquait une valeur de perte de charge élevée côté gaz : 
0,3.105 Pa pour un rapport QG/QL de 16. Cela constituait alors un inconvénient majeur 
puisqu’elle impliquait, au niveau industriel, l’utilisation d’une machine soufflante pour 
comprimer l’effluent gazeux à traiter. Des expériences complémentaires ont permis de mettre 
en évidence le peu d’influence de la pression aval sur la loi de perte de charge du contacteur 
et ont confirmé l’hypothèse de la faible importance de la compressibilité du gaz. 
Afin d’éviter l’utilisation de soufflantes puissantes et pour ainsi réduire la consommation 
énergétique liée à cette étape de compression, des études ont été menées pour réduire la perte 
de charge sur les circuits liquide et gazeux dans l’aéro-éjecteur (Daubert-Deleris, 2001). Ces 
travaux ont porté sur la modification de la géométrie interne du contacteur. L’inversion du 
sens du cône d’entrée a diminué la perte de charge liée à l’écoulement du gaz alors que 
l’élargissement et l’allongement du tube de sortie a amoindri la perte de charge liée à 
l’écoulement liquide (figure 28). Cette optimisation a permis d’atteindre la contrainte 
recherchée, de pression nécessaire au niveau de l’effluent gazeux, à savoir, 0,05.105 Pa pour 
une valeur de QG/QL supérieure à 10. 
Géométrie du 
tube de sortie
Géométrie du 
cône
Diminution de 
la perte de 
charge
Aéro-
éjecteur
QG
QL
Diminution de la perte de charge 
liée à l’écoulement gazeux
Diminution de la perte de charge 
liée à la phase liquide
 
Gaz
(phase motrice) Jet diphasique
Liquide
(phase entrainée)
Di
Zone d’entrée avec 
le cône
Zone de dispersion 
avec le tube de sortie
Pression amont PA
Pression aval P0
DS1 DS2
LS2LS1
Li
DcDe
 
figure 28: Récapitulatif des résultats obtenus lors de la modification de la géométrie interne de 
l’aéro-éjecteur et visualisation de la géométrie finale (d’après Daubert-Deleris, 2001). 
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3.3 - Caractéristiques de transfert de matière 
Une analyse des performances de transfert de matière a été réalisée dans le but de 
caractériser complètement les capacités de l’aéro-éjecteur (De Billerbeck , 1996 ; Daubert-
Deleris, 2001). Pour ce faire, des composés gazeux de solubilité différente ont successivement 
été considérés. 
3.3.1 - Transfert de COV et influence des paramètres opératoires (Daubert-Deleris 
, 2001) 
L’analyse des performances de transfert a, ici, été réalisée en utilisant l’aéro-éjecteur 
dont la géométrie interne avait été modifiée pour permettre d’atteindre la contrainte de 
pression nécessaire au niveau de l’effluent gazeux, à savoir 0,05.105 Pa pour une valeur de 
QG/QL supérieure à 10 (schéma et dimensions caractéristiques données dans la figure 28 et le 
tableau 9). Un débit de renouvellement de la phase liquide contenue dans la colonne de 
séparation est appliqué afin de simuler l’élimination par un procédé biologique, situé en aval, 
des composés organiques volatils transférées. Ce débit impose donc un temps de séjour donné 
de la phase liquide dans le contacteur gaz-liquide. 
tableau 9: Dimensions caractéristiques de l’aéro-éjecteur utilisé pour l’étude de l’influence des paramètres 
opératoires sur les performances de transfert (Daubert-Deleris, 2001). 
Dc
(10-3 m) 
Di
(10-3 m) 
Li
(10-3 m) 
DS1
(10-3 m) 
LS1
(10-3 m) 
DS2
(10-3 m) 
LS2
(10-3 m) 
4 8,4 22 14,1 72 18,7 87 
De plus, l’étude de l’influence des paramètres opératoires sur les caractéristiques du 
contacteur (performances de transfert, perte de charge) a été traitée afin de déterminer une 
configuration optimale du contacteur alliant efficacité, compacité et faible perte de charge 
(figure 29). 
Performances de 
transfert globales du 
contacteur
Transfert dans 
l’aéro-éjecteur
Transfert dans 
le réacteur
Immersion de 
l’aéro- éjecteur 
himm
Géométrie du réacteur 
(hauteur Heau, diamètre DR)
Renouvellement de la 
phase liquide (q)
Débits gazeux QG
et liquide QL
Présence de 
plusieurs polluants
Valeur de CGE
 
figure 29: Schéma présentant les principales conditions opératoires pouvant intervenir au niveau des 
performances du contacteur (Daubert-Deleris, 2001). 
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Cette étude a permis de mettre en évidence que tous les paramètres favorisant une turbulence 
élevée au sein du contacteur (QG, QL, immersion, géométrie de la colonne de séparation) 
favorisent les performances de transfert. Outre une meilleure compréhension des phénomènes, 
ces résultats ont aussi montré qu’il est possible de considérer le volume de la zone agitée 
comme un critère utilisable industriellement pour dimensionner le contacteur en fonction des 
contraintes imposées (nature des composés à traiter, débit de l’effluent gazeux, compacité, 
perte de charge, efficacité requise…). La notion de volume utile (figure 30) a donc été 
proposée et a été définie selon l’équation 2. Il s’agit du volume participant de façon effective 
au transfert de matière gaz-liquide dans le contacteur et sa définition mathématique permet de 
tenir compte des principaux paramètres opératoires intervenant sur les performances de 
transfert. 
)(
4
2
immjet
R
U hh
D
V +××π=        [équation 2] 
 
DR
Heau
himm
hjetvolume utile VU
 
figure 30: Représentation schématique de la notion de volume utile avec VU : le volume utile ; Heau : la hauteur 
d’eau dans la colonne de séparation ; DR : le diamètre de la colonne de séparation ; himm : la profondeur 
d’immersion de la sortie de l’aéro-éjecteur et hjet : la profondeur de pénétration du jet 
(d’après Daubert-Deleris, 2001). 
Les conclusions montrent, qu’en fonction de la solubilité du composé, le transfert n’a pas lieu 
au même endroit : en effet, moins le composé est soluble, plus les performances de transfert 
de matière dépendent des conditions hydrodynamiques existant au sein de la phase liquide du 
réacteur. La figure 31 illustre l’évolution du pourcentage de transfert en fonction de la valeur 
du volume utile pour un temps de séjour de la phase liquide fixé (TSL=84 s) pour les trois 
composés testés. La variation du volume utile était essentiellement due à une modification de 
l’immersion de la sortie de l’aéro-éjecteur.  
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figure 31 : Evolution des performances de transfert et de la différence de pression (PA-P0) en fonction du volume 
utile VU pour les 3 COV utilisés. Conditions opératoires : QG=6,9.10-4 Nm3.s-1 ; QL=4,2.10-5 m3.s-1 ; 
QG/QL=16,7 ; TSL=84 s (Daubert-Deleris, 2001). 
D’après cette figure, il apparait que : 
 Quel que soit le polluant, le pourcentage de transfert augmente avec le 
volume utile. L’influence de ce paramètre sur les performances est directement 
fonction de la capacité d’absorption de la molécule : elle est d’autant plus 
marquée que le composé est peu soluble. 
 Cette figure permet de dissocier les proportions de transfert de matière 
ayant lieu au sein de l’aéro-éjecteur et au sein du réacteur : il est possible de 
déterminer un pourcentage de transfert propre à l’aéro-éjecteur pour les débits 
liquide et gazeux de l’expérience en extrapolant les courbes pour un volume 
utile nul. Ainsi, l’aéro-éjecteur assure 87% du transfert de l’éthanol, 76% du 
transfert de la méthyl éthyl cétone et 46% du transfert de l’acétate de butyle 
dans les conditions opératoires citées. Ces valeurs, obtenues à partir de 
données expérimentales, ont été corrélées à des calculs théoriques (Daubert-
Deleris, 2001) 
Des expériences complémentaires ont été réalisées sur la même installation avec deux 
molécules supplémentaires, beaucoup moins solubles (le disulfure de diméthyle (DMDS, 
Prolabo) et le dioxygène) afin d’évaluer le comportement de l’aéro-éjecteur sur une gamme de 
solubilités plus grande. Le pourcentage de transfert propre à l’aéro-éjecteur a ensuite été 
déterminé pour ces deux molécules : 41% pour le DMDS et 1% pour l’oxygène. 
Tous ces résultats ont permis de tracer l’évolution du pourcentage de transfert interne à l’aéro-
éjecteur en fonction de la valeur de la constante de Henry He (figure 32). De plus, connaissant 
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le pourcentage de transfert assuré par le contacteur gaz-liquide complet et le pourcentage de 
transfert assuré par l’aéro-éjecteur seul, il a été possible de déterminer l’évolution du 
pourcentage de transfert assuré par la colonne en fonction de la valeur de la constante de 
Henry, comme le montre la figure 33. 
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figure 32 : Evolution du pourcentage de transfert interne à l’aéro-éjecteur en fonction de la valeur de la constante 
de Henry He (Daubert-Deleris, 2001). 
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figure 33 : Evolution du pourcentage de transfert dans le réacteur en fonction de la valeur de la constante de 
Henry He pour différentes valeurs du volume utile VU (Daubert-Deleris, 2001). 
Ces courbes semblent être de bons outils de dimensionnement du procédé puisqu’elles 
permettent, en fonction des propriétés physico-chimiques des composés considérés et des 
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performances globales de transfert souhaitées de concevoir une colonne de séparation 
adéquate. Par exemple, pour un composé ayant une constante de Henry égale à 5.105 Pa, la 
proportion de transfert assurée par l’aéro-éjecteur, déterminée graphiquement sur la figure 32, 
est voisine de 60%. La figure 33 permet alors de déterminer le volume utile VU nécessaire par 
rapport à la solubilité du composé et à l’objectif d’épuration à atteindre. Dans l’exemple 
choisi, si l’objectif d’épuration est de 90%, le réacteur devra assurer 30% de transfert, ce qui 
nécessitera un volume utile voisin de 15.10-3 m3. La configuration du contacteur (géométrie 
du réacteur, immersion de l’aéro-éjecteur) devra ainsi être choisie de manière à assurer cette 
valeur minimum du volume utile tout en respectant les contraintes de perte de charge et de 
compacité du réacteur.  
Pour être plus réaliste et constituer un outil de dimensionnement adapté, ces courbes devaient 
cependant être complétées, notamment avec des résultats concernant des composés 
moyennement à peu solubles. 
4 - Conclusions 
Les études précédentes ont permis de caractériser ce type de contacteur gaz-liquide 
(De Billerbeck, 1996). Sa conception permet d’assurer un contact gaz-liquide intense en 
raison de l’écoulement turbulent généré. L’étude des performances de transfert de masse de 
l’aéro-éjecteur a été réalisée sur des composés tels que l’éthanol, l’acétate de butyle, la méthyl 
éthyl cétone et le DMDS (Daubert-Deleris, 2001). Elle a permis de mettre en évidence son 
efficacité en association avec une colonne de séparation : jusqu’à 90% des polluants sont 
éliminés par un seul passage de la phase gaz. Néanmoins, sa conception entraîne une 
importante perte de charge sur le circuit d’alimentation en effluent gazeux. Celle-ci a pu être 
fortement réduite grâce aux modifications de sa géométrie interne et atteint maintenant un 
niveau de pression de l’ordre de 0,05.105 Pa pour une valeur du rapport QG/QL supérieure à 10 
(Daubert-Deleris, 2001). Son efficacité et sa compacité en font un outil intéressant et adapté 
au traitement d’effluents gazeux faiblement chargés en polluants, comme l’a montré la 
précédente étude où il a été associé avec un réacteur biologique (Daubert-Deleris, 2001). 
Cependant, des études complémentaires devaient être envisagées afin de compléter les 
abaques de dimensionnement, notamment avec des résultats concernant des composés 
moyennement à peu solubles. 
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Nous avons vu qu’une des réponses proposée dans cette étude pour traiter les effluents 
gazeux consistait à associer un contacteur gaz-liquide à hautes performances, l’aéro-éjecteur, 
avec un réacteur biologique de dégradation. Lors d’une étude précédente (Daubert-Deleris, 
2001), les caractéristiques de ce contacteur ont été modifiées afin de satisfaire les contraintes 
imposées par son utilisation en contexte industriel. Les performances de transfert ont ainsi été 
déterminées pour trois composés modèles et ont permis d’ébaucher des abaques utilisables 
pour son dimensionnement. Ce chapitre présente les résultats d’une étude des performances 
de transfert pour des polluants présentant une large gamme de propriétés physico-chimiques 
(valeurs de la constante de Henry, He). Ainsi, les outils permettant de dimensionner le 
contacteur gaz-liquide se trouvent enrichis de nouveaux résultats et permettent une meilleure 
prise en compte des propriétés physico-chimiques des polluants présent dans l’effluent gazeux 
à traiter. 
 
 
 
 
 
 
 
 
  
 
ETUDE DES PERFORMANCES DE L’AERO-EJECTEUR 
1 - Objectifs 
L’aéro-éjecteur, contacteur gaz-liquide développé au laboratoire (De Billerbeck et 
Fonade, 1996), a pour but de réaliser un contact intime entre le gaz à traiter et la phase 
liquide. La phase gazeuse constitue la phase motrice et la phase liquide est la phase entraînée. 
Cette dernière est aspirée au travers d’un orifice situé au niveau d’un rétrécissement de la 
veine gazeuse. Sa conception permet de générer une forte turbulence, favorable à un transfert 
de matière intense. Des études préliminaires ont permis de démontrer l’efficacité de ce 
contacteur dans le cas du traitement d’un effluent gazeux pollué avec trois composés 
organiques volatils modèles (l’éthanol, la méthyl éthyl cétone et l’acétate de butyle) (Daubert-
Deleris, 2001). Cependant, cette géométrie était aussi à l’origine d’une importante perte de 
charge mesurée sur le circuit du gaz. Elle a donc été modifiée afin de satisfaire les contraintes 
de pression requises au niveau de l’alimentation en effluent gazeux, soit 0,05.105 Pa pour une 
valeur du rapport QG/QL égale à 12,7. Une étude des performances de transfert du contacteur 
pour différents composés a permis de définir un critère de dimensionnement, le volume utile 
VU. Des abaques de dimensionnement ont ainsi été tracés pour des composés ayant des 
propriétés physico-chimiques très différentes (valeur de la constante de Henry He). 
Le but de ce chapitre est donc de compléter les abaques de dimensionnement en étudiant les 
performances de transfert de l’aéro-éjecteur pour des composés organiques volatils présentant 
des valeurs de constante de Henry comprises entre 50.105 et 200.105 Pa. Cette étude permettra 
de confirmer ou d’infirmer les tendances ébauchées, à savoir l’existence d’un pallier du 
pourcentage de transfert propre à l’aéro-éjecteur pour des composés ayant des valeurs de 
constantes de Henry supérieures à 60.105Pa et une influence du volume utile sur les 
performances de transfert plus importante dans le cas des composés les moins solubles. 
2 - Matériel et méthodes 
2.1 - COV utilisés dans cette étude 
Lors de l’étude précédente (Daubert-Deleris, 2001), trois COV modèles avaient été 
choisis pour leur représentativité dans les effluents gazeux industriels : l’éthanol (EtOH), la 
méthyl éthyl cétone (MEC) et l’acétate de butyle (AB). Deux autres composés avaient été 
utilisés pour déterminer les performances du contacteur : le disulfure de diméthyle (DMDS) et 
le dioxygène (O2). Le but de la présente étude étant de compléter les résultats précédemment 
obtenus, nous avons choisi d’utiliser, dans un premier temps, ces trois COV et le DMDS afin 
de confirmer les résultats. Dans un second temps, nous avons opté pour des composés tout 
aussi fréquemment rencontrés dans les effluents gazeux et dont la valeur de la constante de 
Henry était différente de celle des trois premiers composés afin de compléter de façon 
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pertinente les abaques de dimensionnement (figure X et X) : l’acétone (Acétone), l’hexanoate 
d’éthyle (HE), le dichlorométhylène (DCM) et le trichlorométhane (TCM). Le tableau 10 
présente les principales caractéristiques des polluants choisis. 
tableau 10: Caractéristiques des COV utilisés dans cette étude. Les valeurs des constantes de Henry sont issues 
des travaux de Sander (1999). 
Famille Fournisseur Pureté Formule
Masse molaire 
(g.mol -1 )
Teb (°C) Solubilité dans l'eau (kg.m
-3 ) 
(à 20 °C et 1,0132.10 5  Pa)
Constante de Henry 
H e  (10
5  Pa) (à 20 °C)
Ethanol Alcool Prolabo 99% C2H6O 46 78 infinie 0,3
Méthyl éthyl cétone Cétone Prolabo 99% C4H8O 72 80 275,0 3,9
Acétate de butyle Ester Prolabo 97% C6H12O2 116 126 7,0 17,9
Disulfure de diméthyle Disulfure Prolabo 99% C2H6S2 94 110 2,5 62,1
Acétone Cétone Prolabo 99% C3H6O 58 56 infinie 2,3
Hexanoate d'éthyle Ester Prolabo 99% C6H12O2 144 168 faible 23
Dichlorométhylène Halogéné Prolabo 99% CH2Cl2 85 40 13,2 127,1
Trichlorométhane Halogéné Prolabo 99% CHCl3 119 61 très faible 197,3  
2.2 - Présentation de l’installation expérimentale 
Le pilote de laboratoire est identique à celui utilisé lors de l’étude précédente (Daubert-
Deleris, 2001). Il comporte trois parties. La première permet de générer un effluent gazeux 
synthétique pollué par les COV choisis. L’aéro-éjecteur constitue l’organe essentiel du 
procédé et permet d’assurer le transfert gaz-liquide. Enfin, la colonne de séparation, que nous 
nommerons réacteur, permet de terminer le transfert et assure la séparation des phases liquide 
et gazeuse. Le terme contacteur gaz-liquide concerne l’ensemble aéro-éjecteur et réacteur. 
Chaque partie est détaillée dans les paragraphes suivants. 
2.2.1 - Génération de l’effluent gazeux pollué 
L’effluent gazeux pollué est généré par barbotage d’un débit d’air donné dans des 
fioles en verre hermétiquement fermées contenant les COV purs sous forme liquide (figure 
34). L’ensemble du procédé de génération de l’effluent gazeux pollué est placé sous une hotte 
chimique anti-déflagrante afin de limiter les risques de fuite dans l’environnement de travail 
et de protéger les utilisateurs en cas d’explosion. 
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figure 34 : Système de génération de l’effluent gazeux pollué (d’après Daubert-Deleris, 2001). 
Le débit d’air traversant chaque fiole est mesuré à l’aide d’un débitmètre à flotteur 
Krohne (étalonnage air, 20°C, 1,0132.105 Pa, gamme 10-100 L.h-1 pour l’acétate de butyle, 
l’hexanoate d’éthyle, le DMDS, le dichlorométhane et le trichlorométhane ; gamme 3-30 L.h-1 
pour l’éthanol, la méthyl éthyl cétone et l’acétone). Une chaine de mesure comprenant une 
balance (Sartorius EA6DCE1, précision 0,2.10-3 kg) et un PC permet de contrôler la quantité 
de COV désorbée de chaque fiole, ceci afin de pouvoir déterminer, par un bilan massique, la 
concentration en polluant dans la phase gazeuse. Cette balance est alternativement utilisée 
pour peser les trois fioles. Un jeu de vannes isole chaque fiole lorsque tous les COV ne sont 
pas utilisés en même temps. L’air concentré en COV sortant de chaque fiole est ensuite dirigé 
vers une vanne trois voies : soit l’effluent est dirigé vers la purge lors de la mise en 
fonctionnement de l’installation, soit il est mélangé au niveau d’un Venturi à l’écoulement 
d’air principal QG, préalablement humidifié dans une cuve en inox (250x500) contenant 20 L 
d’eau. Cet air pollué est alors envoyé vers l’aéro-éjecteur. Le débit est mesuré à l’aide d’un 
débitmètre à flotteur Krohne (étalonnage avec de l’air, 20°C, 1,0132.105 Pa, gamme 1,4.10-4-
1,4.10-3 m3.s-1). Les valeurs mesurées sont corrigées et systématiquement ramenées aux 
conditions normales de température et de pression, à savoir 20°C et 1,0132.105 Pa. 
2.2.2 - L’aéro-éjecteur 
L’aéro-éjecteur utilisé a été décrit sur la figure 28 et ses dimensions sont données dans 
le tableau 9. Il est composé de quatre pièces indépendantes (réalisées en inox) : le cône 
d’entrée, produisant un rétrécissement sur la conduite de la veine motrice (deux pièces) et le 
tube de sortie (deux pièces). Cet aéro-éjecteur est équipé d’une prise de pression permettant 
d’accéder à la pression au niveau de l’entrée de la phase gazeuse dans l’aéro-éjecteur. 
Lors de cette étude, l’aéro-éjecteur est identique à celui utilisé pendant l’étude précédente 
(Daubert-Deleris, 2001). Ceci, afin de conserver des conditions expérimentales similaires 
entre cette étude et la précédente. 
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2.2.3 - Le contacteur gaz-liquide 
Le contacteur gaz-liquide complet étudié comporte l’aéro-éjecteur et une colonne de 
séparation (figure 35). La colonne utilisée possède un diamètre DR de 0,15 m et une hauteur 
de 1 m. Elle peut contenir un volume de liquide pouvant aller jusqu’à 18.10-3 m3. L’aéro-
éjecteur est placé en haut de la colonne, son orifice de sortie étant dirigé vers le bas, ceci afin 
de limiter les problèmes de mise en fonctionnement de l’installation. Il est fixé sur une tige 
métallique qui peut coulisser au travers du plateau supérieur de la colonne : ceci permet de 
régler la hauteur de l’aéro-éjecteur par rapport au volume de liquide utilisé et à la profondeur 
d’immersion voulue de l’orifice de sortie (himm). L’aéro-éjecteur a été légèrement incliné par 
rapport à la verticale (environ 10°) pour favoriser les recirculations au sein de la phase liquide 
et éviter que les bulles générées ne remontent dans le jet. Une pompe (FLYGT, modèle 
PRX60, 8,3.10-5-6,7.10-4 m3.s-1) permet d’assurer le débit de liquide QL vers l’aéro-éjecteur. 
Le montage est réalisé de manière hermétique afin de pouvoir réaliser les dosages de la phase 
gazeuse : seule une sortie permet d’évacuer l’air épuré vers l’extérieur. Deux prises 
d’échantillons permettent de doser les concentrations en COV de la phase gazeuse en entrée et 
en sortie du contacteur. Le jet diphasique créé par l’aéro-éjecteur pénètre dans la colonne, qui 
joue le rôle de séparateur entre la phase liquide et la phase gazeuse. Les gaz sortant du 
réacteur correspondent à l’effluent épuré. 
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figure 35 : Schéma du contacteur gaz-liquide complet (Daubert-Deleris, 2001). 
Lors du fonctionnement, la colonne de séparation est remplie jusqu’à une certaine hauteur 
Heau par un volume connu d’eau du réseau. L’aéro-éjecteur est alimenté en air et en liquide 
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aux débits QG et QL respectivement. Le débit de circulation externe de liquide QL est soutiré 
en bas de colonne par l’intermédiaire de la pompe et re-injecté dans l’aéro-éjecteur. Un 
débitmètre à flotteur Krohne (étalonnage avec de l’eau, 20°C, gamme 2,8.10-5-2,8.10-4 m3.s-1) 
permet de régler ce débit liquide QL à sa valeur de consigne. Lors des expériences, un autre 
débit liquide q assure le renouvellement de la phase liquide afin de limiter l’accumulation des 
COV dans la phase liquide (élimination des COV de la phase liquide et simulation du procédé 
biologique de dégradation). Ce débit q fixe le temps de séjour de la phase liquide au sein du 
réacteur TSL. Un échangeur de chaleur alimenté avec l’eau du réseau permet de réguler la 
température autour de 20°C au cours de l’expérience. La température de la phase liquide est 
mesurée en continu grâce à un thermocouple.  
L’écoulement étant permanent, les pressions ont été mesurées à l’aide de manomètres 
(Bourdon, classe 1) au niveau de l’entrée de la phase gazeuse dans l’aéro-éjecteur (0-1 bar) et 
au niveau de l’injection de liquide dans l’aéro-éjecteur (0-6 bars). 
Le tableau 11 indique les valeurs et les gammes de variations des paramètres utilisées lors des 
expériences. 
tableau 11 : Valeurs et gammes de variations des différents paramètres opératoires. 
Débit de gaz QG 
(Nm3.s-1) 
Débit de liquide 
QL (m3.s-1) 
Heau  
(10-2 m) 
VL  
(10-3 m3) 
Pression côté 
gaz PA  
(105 Pa) 
Pression côté 
liquide PAL  
(105 Pa) 
6,9.10-4 4,2.10-5 30–45 5,3-8,0 0,04–0,06 0,45–0,60 
2.3 - Dosage de la phase gazeuse 
Les concentrations en COV dans la phase gazeuse en entrée et en sortie du procédé 
(respectivement CGE et CGS) sont déterminées à l’aide d’un spectromètre de masse 
(PRIMA 600S) équipé d’une vanne d’échantillonnage permettant l’analyse de plusieurs voies 
successivement. Le spectromètre de masse a été préalablement étalonné de la façon suivante : 
un flux d’azote saturé en COV gazeux est généré par barbotage d’azote dans une fiole 
contenant le COV sous forme liquide. La pression est contrôlée à l’aide d’un détendeur. La 
température est aussi maintenue constante et égale à 20°C en immergeant la fiole dans un bain 
thermostaté. La linéarité de la réponse en concentration du spectromètre de masse est ensuite 
vérifiée sur trois points par envoi de gaz contenant une concentration connue. Le rapport entre 
le bilan massique réalisé à partir de la pesée des fioles et le débit de gaz envoyé permet de 
déterminer la concentration en COV dans l’effluent. Le bruit de fond sur la mesure de la 
concentration est évalué en mesurant la concentration en COV dans un flux d’Hélium pur (Air 
Liquide). Cet étalonnage est vérifié régulièrement afin de s’assurer de la stabilité des mesures. 
Compte tenu des problèmes de mesure de la concentration des COV dans le gaz (adsorption et 
condensation dans les conduites, volume mort des conduites avant analyse très important) mis 
en relief lors de l’étude précédente (Daubert-Deleris, 2001), nous avons modifié le protocole 
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de dosage. Des prélèvements d’air sont réalisés à l’aide d’une pompe péristaltique (pompe 
Masterflex 600 tr/min, tuyau Verprène, diamètre interne 3 mm) en entrée et en sortie du 
contacteur à l’aide de sacs de prélèvement gazeux en Tedlar (polyfluorure de vinylidène, Du 
Pont de Nemours) imperméables aux gaz, chimiquement inertes et garantissant l’absence 
d’adsorption des polluants (Alltech, volume = 56.10-3 m3, embout en inox). Le volume gazeux 
prélevé peut atteindre plus de 50.10-3 m3. Le gaz contenu dans ces poches est ensuite injecté 
au niveau de la vanne d’échantillonage du spectromètre de masse à l’aide d’une pompe 
péristaltique (pompe Masterflex 600 tr/min, tuyau Verprène, diamètre interne 3 mm). Le 
matériau des tuyaux a été choisi de manière à ce que les COV ne s’adsorbent pas. La 
fréquence des analyses, généralement fixée à un dosage toutes les 15 secondes, peut être 
modifiée à chaque instant. Les données sont stockées sur un PC d’acquisition. 
Pour chaque essai, les valeurs de concentration en entrée obtenues sont comparées à celles 
calculées à partir des pesées des fioles de barbotage (4% d’écart en moyenne). Le tableau 12 
présente les seuils de détection ainsi que les pourcentages d’erreur de mesure du spectromètre 
de masse pour les différents COV. Ces dernières valeurs ont été obtenues en dosant plusieurs 
fois le même échantillon. 
tableau 12 : Seuils de détection et erreurs de mesure pour les différents COV lors du dosage par spectrométrie de 
masse. 
Composé Seuil de détection (10 -3 kg.Nm -3 ) Erreur (%)
EtOH 0,20 0,15
MEC 0,21 0,16
AB 0,23 0,15
Acétone 0,29 0,18
HE 0,06 0,14
DMDS 0,08 0,11
DCM 0,02 0,31
TCM 0,10 0,20  
 
2.4 - Evaluation des performances de transfert 
2.4.1 - Quantification du transfert 
Pour chaque expérience réalisée, nous avons évalué le pourcentage de transfert du 
COV correspondant au rapport entre la quantité de COV transférée dans la phase liquide et la 
quantité de COV initialement injectée dans l’effluent gazeux (équation 3). La quantité de 
COV transférée dans la phase liquide est calculée en effectuant la différence entre les 
quantités de COV présentes dans la phase gazeuse en entrée et en sortie du contacteur. La 
comparaison entre les performances de transfert obtenues, dans les mêmes conditions 
opératoires, lors de l’étude précédente (Daubert-Deleris, 2001) et au cours de ces travaux a 
permis de valider cette méthode de calcul. 
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100
injectée COV de quantité
e transféréCOV de quantitét  transferde  epourcentag ×=  [équation 3] 
Ce rapport, traduisant le pourcentage d’épuration de l’effluent à traiter, donne une indication 
des performances de transfert globales du contacteur gaz/liquide. Pour une meilleure approche 
des résultats, il peut être intéressant de lui associer la capacité épuratoire CE, définie par 
l’équation 4. Ce paramètre représente la quantité de polluant transférée par unité de temps et 
par unité de volume de réacteur et est directement lié à la compacité de l’installation.  
 transfertde epourcentag  )
V
C Q(CE
L
GEG ××=  [équation 4] 
Enfin, par rapport à la réglementation, la valeur du rejet (flux massique) est le troisième 
paramètre à considérer. Dans le cas d’une application industrielle, c’est la valeur de rejet du 
procédé, avec des contraintes opératoires données, qui représentera le critère de choix majeur. 
2.5 - Fonctionnement de l’installation 
Lors de la mise en fonctionnement de l’installation, le contacteur est d’abord alimenté 
par de l’air du réseau non pollué avec le débit QG choisi pour l’essai à réaliser (écoulement 
d’air chargé en COV envoyé vers la purge). Les différents paramètres opératoires (QG, QL) 
sont réglés à leur valeur de consigne. Cette procédure de mise en fonctionnement permet de 
stabiliser la structure de l’écoulement dans le contacteur et d’éviter ainsi un régime transitoire 
initial non directement lié au phénomène de transfert lui-même. Les débits de COV sont 
réglés pour obtenir la concentration voulue dans le gaz. Afin d’étudier les performances de 
transfert dans des conditions similaires à celles de l’étude précédente (Daubert-Deleris, 2001), 
un débit de liquide q permet le renouvellement permanent de la phase liquide. Il faut noter 
que, de par les valeurs choisies pour le débit q, l’accumulation des COV dans la phase liquide 
est limitée mais la concentration résiduelle n’est jamais égale à zéro. Cette situation n’est 
donc pas celle rencontrée lorsque l’aéro-éjecteur est associé à un réacteur biologique (les 
microorganismes sont présents dans la phase liquide) ou au procédé mécanique de 
concentration des COV. Dans ces deux cas, la concentration dans la phase liquide devrait être 
inférieure, améliorant les performances de transfert. 
Après avoir démarré l’acquisition en ligne de la masse des fioles contenant les COV, 
l’expérience de transfert proprement dite peut commencer. La vanne “trois voies” située sur le 
circuit de barbotage est commutée vers l’installation de manière à envoyer l’effluent gazeux 
pollué vers l’aéro-éjecteur. Un chronomètre, déclenché lors de la commutation de la vanne, 
permet de connaître les temps de prise des échantillons de la phase gazeuse contenant les 
COV. Trois prises d’échantillon sont effectuées pour trois temps distincts : à 5 min, 15 min et 
30 min. La durée de la prise d’échantillon est d’environ 2 minutes. Ces échantillons sont 
simultanément pris en deux points de l’installation (avant l’aéro-éjecteur et en sortie de la 
colonne de séparation) à l’aide des poches de prélèvement gazeux. Le gaz contenu dans les 
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poches est ensuite immédiatement injecté dans la vanne d’échantillonnage du spectromètre de 
masse. 
3 - Etude des performances de transfert du contacteur gaz-liquide : 
résultats expérimentaux 
3.1 - Détermination des performances de transfert du contacteur gaz-
liquide pour l’hexanoate d’éthyle 
Ce paragraphe présente un exemple de détermination expérimentale des performances 
de transfert du contacteur gaz-liquide dans le cas d’un effluent gazeux pollué par de 
l’hexanoate d’éthyle. Ces performances ont été mesurées pour quatre valeurs distinctes du 
volume utile. La variation du volume utile est ici essentiellement due à une modification de 
l’immersion de la sortie de l’aéro-éjecteur. 
La figure 36 montre les résultats d’une analyse de la concentration en hexanoate d’éthyle dans 
des échantillons gazeux prélevés à t=5 min, en entrée et en sortie du contacteur gaz-liquide. 
L’échelle de temps représentée correspond au temps pendant lequel l’échantillon est injecté 
dans le spectromètre de masse. Une troisième poche contenant de l’air, issu du réseau 
disponible au laboratoire, est analysée en parallèle afin de déterminer le bruit de fond de la 
mesure. Pour chaque prélèvement, la concentration en COV est la moyenne des valeurs issues 
de l’analyse du même échantillon. Les résultats obtenus nous permettent d’affirmer que le 
prélèvement est homogène. 
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figure 36: Evolution au cours du temps de la concentration en hexanoate d’éthyle gazeux (en ppm volumique, ou 
mL.m-3) dans deux échantillons prélevés à t=5 min, en entrée et en sortie du contacteur gaz-liquide. Conditions 
opératoires du fonctionnement du contacteur: QG=6,9.10-4 Nm3.s-1 ; QL=4,2.10-5 m3.s-1 ; QG/QL=16,7 ; 
Heau=45.10-2 m ; TSL=84 s ; DR=0,15.10-2 m ; himm=15.10-2 m ; hjet=7,5.10-2 m ; VU=4.10-3 m-3. Un troisième 
échantillon contenant de l’air permet de déterminer le bruit de fond de la mesure. 
Ces valeurs de concentration nous permettent donc d’accéder au pourcentage de transfert 
(paragraphe 3.3.1, p81) pour une valeur fixée du volume utile. Nous pouvons ainsi tracer 
l’évolution du pourcentage de transfert en fonction du volume utile, pour un temps de séjour 
de la phase liquide fixé (TSL=84 s), pour l’hexanoate d’éthyle (figure 37). 
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figure 37: Evolution du pourcentage de transfert dans le contacteur et de la différence de pression (PA-P0) ( ○ ) en 
fonction du volume utile VU pour l’hexanoate d’éthyle. Conditions opératoires : QG=7,36.10-4 Nm3.s-1 ; 
QL=4,2.10-5 m3.s-1 ; QG/QL=16,7 ; TSL=84 s. 
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Comme décrit dans l’étude précédente, le pourcentage de transfert augmente avec le volume 
utile dans le réacteur. Néanmoins, il faut aussi tenir compte de l’augmentation parallèle de la 
pression mesurée sur le circuit d’alimentation en effluent gazeux. En effet, pour augmenter la 
valeur du volume utile, nous avons fait varier l’immersion de la sortie de l’aéro-éjecteur ce 
qui a conduit à une augmentation de la pression requise pour l’alimentation en gaz. Pour des 
applications industrielles, il semblerait donc plus judicieux d’augmenter le volume utile en 
utilisant un diamètre de colonne supérieur (compromis à satisfaire entre l’encombrement du 
procédé et les performances de transfert). 
3.2 - Détermination des performances de transfert du contacteur gaz-
liquide pour d’autres COV 
Nous avons procédé à la détermination expérimentale des performances de transfert du 
contacteur gaz-liquide dans le cas d’effluents gazeux pollués par trois autres COV : l’acétone, 
le dichlorométhane et le trichlorométhane. Les résultats obtenus pour l’ensemble des COV 
considérés dans cette étude sont présentés sur la figure 38. 
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figure 38: Evolution du pourcentage de transfert dans le contacteur et de la différence de pression (PA-P0) ( ○ ) en 
fonction du volume utile VU pour les sept COV considérés dans cette étude. 
Conditions opératoires : QG=7,36.10-4 Nm3.s-1 ; QL=4,2.10-5 m3.s-1 ; QG/QL=16,7 ; TSL=84 s. 
Nous remarquons une nouvelle fois que quel que soit le COV considéré, le pourcentage de 
transfert augmente avec le volume utile dans la colonne. Cette influence semble d’autant plus 
marquée que la valeur de la constante de Henry du composé considéré est élevée, c’est-à-dire 
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pour un composé dont la solubilité est faible. Seul le trichlorométhane ne répond pas à cette 
constatation. Nous pouvons supposer que la solubilité de ce composé étant tellement faible, la 
principale résistance au transfert, qui se situe du coté de la couche limite liquide, constitue un 
obstacle majeur. Une amélioration des performances de transfert pourrait être réalisée en 
augmentant de façon sensible la turbulence de l’écoulement liquide au voisinage des bulles. 
De plus, comme cité dans l’étude précédente (Daubert-Deleris, 2001), ces résultats permettent 
de dissocier les proportions de transfert ayant lieu dans l’aéro-éjecteur et dans le réacteur. 
Nous constatons que l’évolution du pourcentage de transfert en fonction du volume utile 
semble pouvoir être modélisée par une droite. En extrapolant cette droite pour une valeur 
nulle de volume utile, nous pouvons en effet accéder au pourcentage de transfert propre à 
l’aéro-éjecteur, pour les débits liquide et gazeux considérés et un temps de séjour de la phase 
liquide TSL de 84 s. L’aéro-éjecteur assure 84% du transfert de l’acétone, 43% de celui de 
l’hexanoate d’éthyle, 33% de celui du trichlorométhane et 32% de celui du dichlorométhane. 
Ainsi, il est possible de tracer l’évolution du pourcentage de transfert propre à l’aéro-éjecteur 
en fonction de la valeur de la constante de Henry des composés. Le premier abaque 
précédemment obtenue (Daubert-Deleris, 2001) a donc été complétée avec les valeurs 
correspondant au transfert de l’acétone, de l’hexanoate d’éthyle, du dichlorométhane et du 
trichlorométhane (figure 39). 
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figure 39: Evolution du pourcentage de transfert propre à l’aéro-éjecteur en fonction de la valeur de la constante 
de Henry des composés considérés dans cette étude. 
Conditions opératoires : QG=7,36.10-4 Nm3.s-1 ; QL=4,2.10-5 m3.s-1 ; QG/QL=16,7 ; TSL=84 s. 
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Ces résultats montrent que la proportion de transfert ayant lieu dans l’aéro-éjecteur augmente 
pour des composés ayant une faible valeur de la constante de Henry, c’est-à-dire les composés 
les plus solubles. Pour les composés moyennement à peu solubles (valeur de He comprise 
entre 50.105 et 200.105 Pa), il apparaît un plateau au niveau du pourcentage de transfert propre 
à l’aéro-éjecteur. Ceci est très intéressant car il semble donc que l’aéro-éjecteur assure un 
pourcentage de transfert voisin de 30% même pour les composés les moins solubles. 
De plus, l’allure de cette courbe permet d’expliquer l’influence moindre d’une augmentation 
de volume utile sur le transfert pour les composés les plus solubles (faibles valeurs de 
constante de Henry). En effet, pour ces composés, l’essentiel du transfert est réalisé dans 
l’aéro-éjecteur. Une augmentation des paramètres régissant le transfert dans la colonne n’aura 
donc que peu d’influence. 
Connaissant le pourcentage de transfert propre à l’aéro-éjecteur et le pourcentage de transfert 
du contacteur complet, il est possible de tracer l’évolution du pourcentage de transfert propre 
au réacteur en fonction de la valeur de la constante de Henry des composés, pour différentes 
valeurs du volume utile (figure 40). Cette figure présente des résultats issus de points 
expérimentaux ainsi que des valeurs extrapolées pour des volumes utiles plus grands. En effet, 
à partir de la figure 38, nous avons pu déterminer le pourcentage de transfert achevé par le 
contacteur complet pour des valeurs fictives du volume utile de 10.10-3 m3 et 15.10-3 m3. 
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figure 40: Evolution du pourcentage de transfert propre à la colonne en fonction de la valeur de la constante de 
Henry des composés considérés dans cette étude, pour différentes valeurs du volume utile VU. Les courbes 
obtenues pour des valeurs de volume utile de 10.10-3 m3 et 15.10-3 m3 sont issues d’extrapolations. 
Conditions opératoires : QG=7,36.10-4 Nm3.s-1 ; QL=4,2.10-5 m3.s-1 ; QG/QL=16,7 ; TSL=84 s. 
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Ces courbes montrent que, pour une même valeur du volume utile, le pourcentage de transfert 
propre au réacteur augmente pour des composés ayant une valeur de la constante de Henry 
élevée, c’est-à-dire les composés les moins solubles. De même, comme attendu, pour un 
même composé, le pourcentage de transfert augmente avec le volume utile. Cette 
augmentation est d’autant plus sensible que le composé est peu soluble. Les valeurs de 
volume utile présentées restent très modérées, ce qui souligne le ratio 
performances/compacité très intéressant du contacteur considéré. 
4 - Conclusions 
Cette étude a permis de compléter avec succès les courbes de pourcentage de transfert propre 
à l’aéro-éjecteur et à la colonne de transfert. Ces figures constituent un outil de 
dimensionnement intéressant puisqu’il prend en compte les propriétés physico-chimiques des 
polluants à traiter (avec la valeur de la constante de Henry, corrélée à la solubilité) et les 
conditions opératoires choisies (avec la valeur du volume utile). Les tendances évoquées lors 
de l’étude précédente ont été confirmées. A savoir, un pourcentage de transfert voisin de 30% 
assuré par l’aéro-éjecteur dans le cas de polluants modérément à faiblement solubles (valeur 
de la constante de Henry comprise entre 50.105 et 200.105 Pa) et une influence de 
l’augmentation du volume utile sur les pourcentages de transfert assuré par la colonne plus 
importante dans le cas de polluants peu solubles (valeur de la constante de Henry élevée). 
Cette dernière affirmation se comprend aisément car l’augmentation de volume utile a ici été 
réalisée en faisant varier l’immersion de la sortie de l’aéro-éjecteur dans la colonne, c’est-à-
dire en augmentant le temps de séjour des bulles formées dans la phase liquide. Cette 
augmentation du temps de séjour est surtout efficace dans le cas des composés pour lesquels 
l’aéro-éjecteur n’assurait pas la majorité du transfert (composés les moins solubles). Le pallier 
observé au niveau du pourcentage de transfert propre à l’aéro-éjecteur est une donnée 
intéressante car elle indique que cet organe, en générant des conditions hydrodynamiques 
favorables au transfert (niveau de turbulence élevé), est capable d’assurer un pourcentage de 
transfert minimal dans le cas de composés pour lesquels l’opération d’absorption semble peu 
appropriée. Les performances d’absorption recherchées seront ensuite atteintes en définissant 
le volume utile requis. Il faut enfin noter que l’extrapolation des courbes de performance de 
transfert propre à la colonne a montré que, pour un composé très faiblement soluble 
(He=127.105 Pa), dans les conditions opératoires fixées par cette étude, un volume utile 
théorique de 10.10-3 m3 suffirait pour atteindre un taux de transfert proche de 100%. Ceci 
démontre le potentiel de ce contacteur en termes de performance et de compacité. 
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 ETUDE DU COUPLAGE DE L’AERO-
EJECTEUR AVEC UN REACTEUR DE 
TRAITEMENT BIOLOGIQUE  
 
Le couplage de ces deux technologies a été réalisé lors d’une étude précédente 
(Daubert-Deleris, 2001). Les premiers essais de traitement de trois COV modèles (éthanol, 
acétate de butyle et méthyl éthyl cétone), en culture continue, n’ont abouti qu’au traitement 
partiel de l’effluent gazeux. De plus, la stabilité du traitement n’était pas acquise puisqu’au 
bout de 150 heures les performances de transfert et les vitesses spécifiques de dégradation ont 
diminué. 
L’objectif de ce chapitre est double : 
 étudier les performances du procédé couplant l’aéro-éjecteur et le réacteur biologique 
en appliquant des charges en polluant plus élevées que lors de la précédente étude, 
 identifier et étudier les phénomènes responsables de la baisse des performances 
épuratoires lors du traitement en mode continu des trois COV choisis. 
Après un rappel des principaux résultats précédemment obtenus, nous tenterons d’apporter 
une réponse à chaque question soulevée. Outre la présentation des différentes méthodologies 
utilisées ainsi que les résultats obtenus, les suggestions offertes pour améliorer les 
performances d’épuration de ce procédé hybride clôtureront ce chapitre. 
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1 - Objectifs de l’étude 
Dans le chapitre précédent, l’étude des performances de transfert de l’aéro-éjecteur a 
permis de compléter avec succès les outils de dimensionnement du contacteur. Ces outils 
permettent de prendre en compte le transfert de polluants présentant une large plage de 
propriétés physico-chimiques. De même, les performances de transfert obtenues pour les 
composés les moins solubles sont très intéressantes et démontrent son intérêt en tant 
qu’organe de transfert de matière gaz-liquide. Il semble donc être tout à fait adapté pour le 
traitement d’effluents gazeux faiblement pollués puisqu’il assure un transfert intense dans un 
volume liquide réduit. Pour aboutir à un système de traitement d’effluents gazeux complet, 
l’étape d’absorption doit être couplée à une étape de dégradation, durant laquelle l’oxydation 
des polluants est catalysée par les microorganismes. En fonction de la potentialité de 
dégradation des COV par les microorganismes, on peut aboutir à la minéralisation complète 
des polluants, ceux-ci constituant les sources de carbone et d’énergie nécessaires au 
développement microbien. La mise en œuvre de ce contacteur gaz-liquide en amont d’un 
procédé biologique tel qu’un biolaveur devrait alors permettre de pallier un des inconvénients 
majeurs de ces procédés : l’encombrement important des installations. 
Le couplage de ces deux technologies a été réalisé lors d’une étude précédente (Daubert-
Deleris, 2001). La première partie de ces travaux a été consacrée à la sélection de quatre 
microorganismes appropriés à la dégradation des polluants à traiter (Candida hellenica, 
Candida kruseï, Sphingomonas sp. et une souche non identifiée, nommée C24). Ces 
microorganismes, provenant d’un échantillon de boues activées de la station de traitement des 
eaux usées urbaines de Ginestous (Toulouse, 31), ont été acclimatés, sélectionnés et identifiés 
(tableau 13). Ils ont ensuite été caractérisés indépendamment en mode de culture discontinu 
afin d’évaluer les bases de leur comportement métabolique (compétition entre substrats, 
production de métabolites secondaires, assimilation de ces métabolites,…). La figure 41 
présente des photos de 3 des 4 microorganismes. 
tableau 13 : Principales caractéristiques des microorganismes identifiés après la période d’acclimatation 
(Daubert-Deleris, 2001). 
 Candida kruseï Candida hellenica Sphingomonas sp. Souche C24 
Type levure levure bactérie bactérie 
Température optimale de 
croissance 30°C 30°C 37°C - 
Morphologie - filamenteuse bâtonnet coque 
Formule élémentaire C5H9,4N0,9O1,5 C5H9,4N0,6O2,4 C5H9,1N0,7O2 C5H9,7N0,7O2,3
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a) b) c)
 
figure 41 : Photographies prises en microscopie photonique de trois des quatre microorganismes mis en œuvre 
lors de cette étude. a) Candida kruseï ; b) Candida hellenica ; c) Souche non identifiée, C24 (Daubert-Deleris, 
2001). 
La seconde partie de cette étude (Daubert-Deleris, 2001) concernait le couplage entre l’aéro-
éjecteur et un réacteur biologique. Les premiers essais de traitement de trois COV modèles 
(éthanol, acétate de butyle et méthyl éthyl cétone), en culture continue, n’ont abouti qu’au 
traitement partiel de l’effluent gazeux : l’élimination de l’éthanol était complète alors que 
pour la méthyl éthyl cétone et l’acétate de butyle, les performances étaient plus faibles avec 
respectivement 10% et 70% d’épuration. De plus, la stabilité du traitement n’était pas acquise 
puisqu’au bout de 150 heures les performances de transfert et les vitesses spécifiques de 
dégradation ont diminué (figures 42 et 43). 
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figure 42: Evolution des concentrations en COV dans la phase gazeuse et des performances de transfert lors des 
premiers essais de traitement en culture continue de trois COV modèles (éthanol, acétate de butyle et méthyl 
éthyl cétone). Conditions opératoires : QG=2,8.10-4 Nm3.s-1 ; QL=4,2.10-5 m3.s-1 (Daubert-Deleris, 2001). 
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figure 43: Evolution des vitesses spécifiques de dégradation lors des premiers essais de traitement en culture 
continue de trois COV modèles (éthanol, acétate de butyle et méthyl éthyl cétone) (Daubert-Deleris, 2001). 
Cette chute des performances d’épuration fut attribuée, entre autres, à l’accumulation dans la 
phase liquide d’un composé non identifié, vraisemblablement toxique pour les 
microorganismes, et à l’existence de substrats préférentiellement dégradés par certaines 
populations microbiennes mises en jeu. En effet, les microorganismes capables de dégrader la 
méthyl éthyl cétone sont aussi capables de dégrader l’acétate de butyle mais, quand les deux 
substrats sont présents simultanément dans le milieu de culture, c’est l’acétate de butyle qui 
était préférentiellement consommé. Même si la faible croissance cellulaire obtenue peut 
représenter un avantage en limitant le volume de déchets produit, elle fut aussi tenue comme 
responsable des performances limitées du système. 
L’objectif de ce chapitre est donc d’apporter des éléments de réponse aux différentes 
questions qui avaient été mises en avant lors de l’étude précédente, à savoir : 
• Quelle est la nature du composé non identifié qui s’accumulait dans la phase 
liquide ? 
• La baisse des performances épuratoires est-elle due à une diminution de 
l’activité spécifique épuratoire des microorganismes (vitesse de dégradation 
des polluants par les microorganismes) ? 
• La baisse des performances épuratoires est-elle due à une perturbation de 
l’équilibre établi entre les différentes populations microbiennes mises en jeu 
(perte d’une ou plusieurs populations responsables de la dégradation des 
polluants) ? 
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Après une présentation des matériels et méthodes utilisés dans cette étude, chacune des 
questions citées ci-dessus sera débattue dans une partie distincte. 
2 - Matériel et méthodes 
2.1 - Mise en œuvre des cultures et dosages 
2.1.1 - Milieux utilisés 
a ) Milieu pour les précultures 
L’ensemencement des cultures continues a nécessité une mise en préculture des 
microorganismes choisis. Dans le milieu de culture utilisé, la seule source de carbone 
disponible doit être constituée par les polluants à dégrader. Pour réaliser cette étape, nous 
avons donc utilisé le milieu minimum décrit dans le tableau 14, auquel nous avons ajouté les 
polluants d’intérêt, à savoir l’éthanol, la méthyl éthyl cétone et l’acétate de butyle. Il est 
important de noter que les polluants sont ajoutés après autoclavage du milieu (121°C pendant 
20 min) afin d’éviter tout phénomène d’évaporation et d’écarter tout risque d’explosion. 
tableau 14 : Composition du milieu de culture utilisé pour les précultures de microorganismes  
(Watteeuw et al., 1979). 
Composé Concentration (kg.m-3) 
(NH4)2SO4 3,0 
MgSO4, 7H2O 0,5 
K2HPO4 0,5 
KH2PO4 4,0 
b ) Milieu riche 
Les microorganismes isolés lors de la précédente étude (Daubert-Deleris, 2001) sont 
conservés dans des boîtes de Pétri contenant un milieu solide. Pour faciliter leur 
développement, nous avons choisi d’utiliser un milieu riche, décrit dans le tableau 15. Les 
boîtes sont placées à 30°C (pour Candida hellenica et Candida kruseï) ou à 37°C (pour 
Sphingomonas sp. et la souche C24) pendant 5 jours puis stockées à 4°C. Ces cultures sont 
régulièrement repiquées afin de garantir une viabilité maximale des différents 
microorganismes.  
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tableau 15 : Composition du milieu riche utilisé pour le stockage sur boîte de Pétri 
des microorganismes acclimatés. 
Composé Concentration (kg.m-3) 
(NH4)2SO4 3,0 
MgSO4, 7H2O 0,5 
K2HPO4 0,5 
KH2PO4 4,0 
Glucose 20,0 
Peptone 5,0 
Extrait de levure 5,0 
  
c ) Milieu pour les cultures réalisées en mode continu 
Pour les cultures en mode continu, afin de favoriser le développement des 
microorganismes, il est important d’assurer un apport régulier de tous les éléments nécessaires 
à la croissance. Egli et Fiechter (1981) donnent des gammes de variations des rendements 
théoriques de formation de biomasse par rapport aux différents éléments nécessaires YX/E (en 
g de masse sèche de biomasse formée par g d’éléments ou de vitamines). Les gammes de 
variations des rendements théoriques de formation donnés par Egli et Fiechter (1981) sont très 
larges et nous ne connaissons pas exactement les quantités nécessaires pour les 
microorganismes utilisés dans cette étude. Basé sur les rendements minima de conversion, le 
milieu utilisé fournit les éléments dans des quantités proportionnelles à l’apport de carbone 
par les COV, afin d’éviter les limitations nutritionnelles. Le tableau 16 présente les quantités 
d’éléments et de vitamines nécessaires par rapport à la quantité de carbone présente dans le 
milieu (apportée par l’effluent gazeux pollué). 
tableau 16 : Rendements minima de formation de biomasse par rapport aux éléments du milieu, 
d’après Egli et Fiechter (1981). 
Eléments 
YX/E minimum  
(g de X/g de E) 
d’après Egli et Fiechter (1981) 
[E] 
(g de E/g de C) Composé utilisé 
C 1,08 Fonction de la concentration en polluant dans les gaz COV 
N 8,3 0,13 (NH4)2SO4
S 38,2 2,8.10-2 (NH4)2SO4, MgSO4, FeSO4, MnSO4, ZnSO4, CuSO4
P 22,7 4,7.10-2 K2HPO4, KH2PO4
K 25 4,3.10-2 K2HPO4, KH2PO4
Mg 200 5,4.10-3 MgSO4
Ca 111 9,7.10-3 CaCl2
Fe 200 5,4.10-3 FeSO4
Mn 1,4.104 7,7.10-5 MnSO4
Zn 5.103 2,2.10-4 ZnSO4
Cu 5.103 2,2.10-4 CuSO4
Co 2,5.104 4,3.10-5 CoCl2
Mo 1.105 1,1.10-5 Na2MoO4
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• le culot est remis en suspension dans un volume de tampon PBS. Le même 
volume d’éthanol absolu glacial (-20°C) est ajouté. La suspension est stockée à 
-20°C. 
Les microorganismes sont ensuite fixés sur une lame de microscope possédant un traitement 
de surface hydrophobe à base de Téflon (lames porte-objets Cel-Line  HTC cured, 6 puits de 8 
mm) par dépôt de 2 à 15 µL de la suspension cellulaire selon sa concentration et séchage à 
l’air ambiant. Le tampon d’hybridation (tableau 17) est préparé puis stocké à température 
ambiante. La concentration en formamide dans ce tampon, liée à la stringence appliquée, est 
fixée à 20% (v/v). Les échantillons fixés sur la lame sont déshydratés par trempage successif 
dans des solutions d’éthanol de concentrations croissantes (3 min dans des solutions d’éthanol 
de concentrations volumiques 50%, 80% et 100%). Le tampon d’hybridation (10 µL) et les 
sondes fluorescentes (1 µL d’une solution à 30 ng.µL-1 pour les sondes marquées avec des 
groupements Cy3 et Cy5, qui sont des dérivés fluorescents basés sur la structure chimique 
d’une cyanine ; 1 µL d’une solution à 100 ng.µL-1 pour le 4’,6-diamidino-2-phenylindole ou 
DAPI qui est un marqueur fluorescent universel de l’ADN double-brin) sont ensuite ajoutés 
au niveau de chaque échantillon. Le choix et la description des sondes sont discutés dans le 
paragraphe 3.2, p 131. La chambre d’hybridation est constituée d’un tube (tube Falcon de 50 
mL) contenant un carré de papier Joseph imbibé de tampon d’hybridation afin d’assurer la 
saturation de l’atmosphère contenu dans la chambre. La lame est immédiatement introduite 
dans ce tube et le tout est placé dans un bain thermostaté (à 46°C pendant 90 min). Pendant ce 
temps, le tampon de lavage (tableau 17) est préparé puis mis à préchauffer à 48°C. A la fin de 
l’étape d’hybridation, la lame est retirée de la chambre et rincée avec 1 mL de tampon de 
lavage. Elle est ensuite mise à incuber à 48°C dans un tube contenant du tampon de lavage. 
Après 10 minutes, la lame est retirée du tube et rincée avec de l’eau distillée. Enfin, elle est 
rapidement séchée à l’air comprimé en prenant soin de ne pas détacher les échantillons. 
tableau 17 : Compositions des tampons d’hybridation et de lavage utilisés lors de l’hybridation in situ avec des 
sondes fluorescentes (FISH). 
Solution mère Concentration de la solution mère Volume
Tampon d'hybridation (volume total = 2 mL)
NaCl 5 M 360 µL
tampon Tris-HCl, pH=8 1 M 40 µL
formamide 100% 400 µL
SDS 10% 4 µL
eau ultra-pure stérile qsp 2000 µL
Tampon de lavage (volume total = 50 mL)
tampon Tris-HCl, pH=8 1 M 1 mL
NaCl 5 M 2,15 mL
EDTA, pH=8 0,5 M 0,5 mL
SDS 10% 50 µL
eau ultra-pure stérile qsp 50 mL  
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Les échantillons peuvent être conservés à l’obscurité et à -20°C jusqu’à la visualisation. Pour 
cette étape, le montage des lames avec des lamelles (60x22 mm) est effectué avec une 
solution de glycérol (glycérol 98%, Aldrich). 
La visualisation des échantillons traités est effectuée par microscopie confocale (microscope 
Leica, statif droit DMRXA2, tête de balayage AOTF 6 canaux TCS SP2 ; IFR 40, plate-forme 
de microscopie confocale, INRA Auzeville, 31). Le logiciel d’acquisition et de traitement 
d’image est le logiciel fourni avec le microscope (Leica Confocal Sofware 3D). 
2.1.3 - Mesure et régulation du pH 
Le pH est un paramètre qui peut être corrélé à l’activité de la biomasse, notamment 
lorsqu’il y a production et relargage de composés acides dans le milieu de culture. 
La mesure du pH lors des cultures en mode continu est assurée par une sonde (Fermprobe, 
Broadley James) immergée dans le milieu de culture et reliée à un boîtier de contrôle (Setric 
Génie Industriel). La régulation du pH est effectuée par ajout d’une solution d’ammoniaque (3 
mol.L-1, Prolabo 98% dilué 5 fois) afin de maintenir le pH à une valeur supérieure à 5,7. Cette 
valeur de régulation a été choisie, à partir des expériences en mode discontinu menées lors de 
l’étude précédente (Daubert-Deleris, 2001), de manière à assurer une activité métabolique 
satisfaisante tout en limitant le volume de base ajouté. 
2.1.4 - Dosage du CO2 dans les phases gazeuses 
L’activité microbienne s’accompagne d’une production de CO2. L’évolution de la 
proportion de CO2 (en pourcentage volumique) dans le gaz en entrée ainsi que dans le gaz en 
sortie est mesurée en continu par spectrométrie de masse (Prima 600S) avec une périodicité 
des analyses variant de 3 à 10 minutes. Un étalonnage spécifique est réalisé avec un gaz 
étalon contenant du CO2 à 5,63% (Air Liquide, précision 95%). La mesure de la concentration 
en CO2 dans le gaz en entrée permet de s’assurer de la validité et de la reproductibilité de la 
mesure (proportion de CO2 constante dans l’air de 0,0375%). L’écart entre les quantités de 
CO2 dans le gaz en sortie et en entrée du procédé permet d’évaluer la quantité de CO2 
produite du fait de la dégradation des COV.  
2.1.5 - Dosage des COV 
La mesure de la concentration en COV en phase gazeuse, en entrée et en sortie du 
procédé, est réalisée en continu à l’aide d’un spectromètre de masse (Prima 600S) (paragraphe 
2.3, p93). Une pompe péristaltique comportant deux têtes (pompe Masterflex 6-600 tr/min, 
tuyau Verprène, diamètre interne 4,8 mm, 5.10-3-7,6.10-2 Nm3.h-1) assure le pompage d’une 
partie du débit gazeux en entrée et en sortie du procédé vers le spectromètre de masse. La 
période minimale d’analyse est fixée par l’utilisateur. Elle peut varier en fonction du nombre 
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d’entrées sur lesquelles doit travailler l’appareil (un nombre d’entrée élevé entraîne un 
allongement de la période d’analyse). Dans notre cas, la période minimale d’analyse est fixée 
à 3 minutes (soit 20 mesures par heure), aussi bien en entrée qu’en sortie du procédé. 
Cependant, ponctuellement, l’appareil étant sollicité par de nombreux utilisateurs, la période 
d’analyse n’a pu être réduite à une valeur inférieure à 10 minutes (soit 6 mesures par heure).  
Les dosages des COV contenus dans la phase liquide sont réalisés par chromatographie en 
phase gazeuse à l’aide d’un chromatographe Hewlett-Packard 5700A équipé d’une colonne de 
1,5 m de longueur et de 0,002 m de diamètre remplie de Porapack Q. Ce chromatographe est 
équipé d’un détecteur à ionisation de flamme. Le gaz vecteur utilisé est l’hélium. Les 
échantillons, conservés à -20°C jusqu’à leur analyse, sont dosés selon la méthode de l’étalon 
interne (2-propanol). La préparation des échantillons (concentration en étalon interne, 
dilution, mélange avec l’étalon interne) est réalisée en fonction d’une estimation de la 
concentration en COV (tableau 18). Chaque échantillon est dosé trois fois afin de s’assurer de 
la reproductibilité de la mesure de la concentration en COV dans la phase liquide. Les 
conditions opératoires d’analyse sont données dans le tableau 19.  
tableau 18 : Méthode de préparation des échantillons pour le dosage par chromatographie en phase gazeuse. 
[COV]échantillon 
(g.L-1) 
Véchantillon 
(µL) 
[étalon interne] 
(g.L-1) 
Vétalon interne 
(µL) 
Rapport 
Véchantillon/Vétalon interne
[COV] < 1 100 0,5 100 1 : 1 
[COV] > 1 100 5,0 100 1 : 1 
tableau 19 : Conditions opératoires d’analyse de la phase liquide par chromatographie en phase gazeuse. 
Paramètres Valeur 
Température du four (°C) 130 à 170 
Température de l'injecteur (°C) 300 
Température du détecteur (°C) 300 
Débit de gaz vecteur (mL.min-1) 20 
Volume injecté (µL) 0,1 
Temps de rétention de l’éthanol (min) 1,1 
Temps de rétention du 2-propanol (min) 1,3 
Temps de rétention de la méthyl éthyl cétone (min) 4,4 
Temps de rétention de l’acétate de butyle (min) 7,3 
Des étalonnages, réalisés à partir de solutions de concentration connue, sont effectués 
régulièrement afin de vérifier la stabilité de l’appareil et de confirmer la validité des mesures. 
Le tableau 20 présente les seuils de détection du chromatographe en phase gazeuse utilisé 
ainsi que les pourcentages d’erreurs pour les 3 COV. Ces dernières valeurs ont été obtenues 
en dosant trois fois une même solution d’étalonnage. 
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tableau 20 : Seuils de détection et erreurs pour les différents COV lors du dosage par  
chromatographie en phase gazeuse. 
Composé Seuil de détection (kg.m-3) Erreur (%) 
Ethanol 0,015 3,4 
Méthyl éthyl cétone 0,015 3,1 
Acétate de butyle 0,030 5,0 
2.1.6 - Mise en œuvre des cultures réalisées en mode continu 
a ) Présentation du pilote 
L’aéro-éjecteur 
L’aéro-éjecteur utilisé en association avec le réacteur de dégradation biologique est 
réalisé en inox afin d’assurer une bonne résistance de cet organe face aux divers polluants à 
traiter et une grande facilité de stérilisation. Il est important de noter que, dans l’absolu, pour 
une application industrielle, cette condition de stérilité n’est pas nécessaire. Pour faciliter le 
montage et assurer une immersion de l’orifice de sortie suffisante, un décrochement 
supplémentaire a été ajouté. Cette modification n’influe pas sur la perte de charge liée au 
débit d’effluent gazeux et tend même à réduire la perte de charge sur le circuit liquide. Les 
dimensions de l’aéro-éjecteur (figure 43), dénommé « aéro-éjecteur N », sont indiquées dans 
le tableau 21. 
Gaz
(phase motrice) Jet diphasique
Liquide
(phase entrainée)
Di
Zone d’entrée avec 
le cône
Zone de dispersion 
avec le tube de sortie
Pression amont PA
Pression aval P0
DS1 DS2
LS2LS1
Li
DcDe
 
figure 43: Représentation schématique des dimensions caractéristiques de l’aéro-éjecteur. Le troisième 
décrochage dont les dimensions caractéristiques sont DS3 et LS3 n’est pas représenté ici (d’après Daubert-Deleris, 
2001). 
tableau 21 : Dimensions caractéristiques de l’ « aéro-éjecteur N » utilisé comme organe de transfert 
dans le procédé de traitement biologique. 
Dc
(10-3 m) 
Di
(10-3 m) 
Li
(10-3 m) 
DS1
(10-3 m) 
LS
(10
1
-3 m) 
DS
(10
2
-3 m) 
LS
(10
2
-3 m) 
DS
(10
3
-3 m) 
LS
(10
3
-3 m) 
4 8,4 22 14,1 72 18,7 87 27 60 
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Le pilote de traitement biologique 
L’installation expérimentale utilisée pour l’étude des performances de ce procédé de 
traitement des effluents gazeux est présentée sur la figure 44. Elle est constituée de la zone de 
génération de l’effluent gazeux synthétique pollué (description dans le paragraphe 2.2.1 p 90) 
et de la zone de traitement proprement dite. Cette dernière associe l’aéro-éjecteur au réacteur 
biologique. Pour des raisons de sécurité, la zone de génération de l’effluent gazeux 
synthétique pollué est située dans une hotte chimique ADF protégée contre le risque 
d’incendie. Lors de la conception d’un tel procédé, deux configurations étaient envisageables, 
les étapes de transfert et de dégradation pouvant être réalisées soit dans des compartiments 
séparés, soit dans un même réacteur. Pour des raisons de compacité, la deuxième solution a 
été privilégiée. Les valeurs des caractéristiques géométriques du pilote de traitement sont 
données dans le tableau 22. 
 
tableau 22 : Caractéristiques géométriques principales concernant le pilote de traitement biologique. 
Paramètres Valeurs 
« aéro-éjecteur N » 
DR (10-2 m) 13 
Heau (10-2 m) 14,5 
Heau/DR 1,1 
VLréacteur (10-3 m3) 1,9 
VLtuyau (10-3 m3) 0,8 
VL (10-3 m3) 2,7 
himm (10-2 m) 7,5 
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figure 44 : Vues schématiques de l’installation expérimentale de traitement biologique  
d’un effluent gazeux synthétique. 
Le système contient un volume total VL de 2,7 L de milieu, dont la concentration en éléments 
est proportionnelle à la quantité de carbone apportée par l’effluent gazeux (tableau 16, p 110). 
L’aéro-éjecteur est positionné verticalement sur le plateau supérieur du réacteur, son orifice 
de sortie étant dirigé vers le bas. L’effluent gazeux est généré à partir de l’air du réseau. Il est 
préalablement humidifié dans une cuve contenant 20 L d’eau (20°C, temps de séjour du gaz 
compris entre 0,5 et 2 min), ceci afin de limiter le transfert d’eau de la phase liquide vers la 
phase gazeuse. L’air humidifié est ensuite pollué par des COV (dispositif décrit dans le 
paragraphe 2.2.1, p 90), puis traverse l’aéro-éjecteur à un débit QG, réglé à l’aide d’un 
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débitmètre à flotteur (Krohne, étalonnage avec de l’air, gamme  
1,4.10-4-1,4.10-3 m3.s-1, 20°C, 1,0132.105 Pa). 
C’est le milieu de culture contenant les microorganismes qui constitue la phase liquide : la 
dégradation des polluants peut donc avoir lieu dans l’ensemble du circuit liquide. Une pompe 
volumétrique à variateur électronique (pompe Jabsco, série 40, impulseur flexible) soutire la 
phase liquide en fond du réacteur et permet d’assurer le débit de liquide QL vers l’aéro-
éjecteur. Un débitmètre à flotteur Krohne (étalonnage avec de l’eau, 20°C, gamme 0,1-1 m3.h-
1) permet de mesurer ce débit liquide. Le mélange diphasique créé par l’aéro-éjecteur pénètre 
dans le réacteur biologique où les phases gazeuse et liquide sont séparées. Les gaz sortant du 
réacteur correspondent à l’effluent épuré. Des prélèvements de la phase gazeuse réalisés en 
amont et en aval du procédé (pompe péristaltique Masterflex 6-600 tr/min, tuyau Verprène, 
diamètre interne 4,8 mm, 5.10-3-7,6.10-2 Nm3.h-1) permettent de connaître les concentrations 
en polluants et ainsi de déterminer l’efficacité d’épuration (méthode détaillée dans le 
paragraphe 2.3, p 93). Des prélèvements de la phase liquide sont effectués toutes les 6 heures 
afin de prélever des échantillons de biomasse, de connaître la concentration cellulaire ainsi 
que les concentrations résiduelles en COV (méthode détaillée dans le paragraphe 2.1.5, p 
114). 
Le réacteur biologique est équipé d’une sonde de température, d’une sonde pH et d’un 
système de régulation de niveau (sondes conductimétriques). L’ensemble de ces systèmes de 
mesure est piloté à l’aide d’un boîtier de contrôle (Setric Génie Industriel). La température est 
régulée à 29°C à l’aide d’un échangeur bafflé immergé dans le réacteur et dans lequel circule 
un fluide caloporteur. Ce fluide est maintenu en température par un groupe frigorigène. Cette 
température a été choisie car c’est la valeur de la température ambiante de la pièce dans 
laquelle est installé le pilote de traitement et qu’elle est compatible avec la croissance des 
microorganismes mésophiles utilisés. Le pH est régulé à une valeur de 5,7 avec de 
l’ammoniaque 3 M (ammoniaque 28%, Prolabo, dilué 5 fois) à l’aide d’une pompe 
péristaltique (Masterflex 1-100 tr/min, tête n°14). Le volume de base ajouté est mesuré à 
l’aide d’une burette. L’alimentation en milieu frais est assurée en continu par une pompe 
péristaltique (Gilson, Minipulse 2, 10-1000 tr/min, tuyau norprène n°14, 
2,4.10-6-2,4.10-4 m3.h-1). Le système de régulation de niveau est constitué par un capteur de 
niveau (sondes conductimétriques) et une pompe péristaltique (Masterflex, 6-600 tr/min, tête 
n°18, 1,4.10-3-1,4.10-1 m3.h-1) qui va soutirer du milieu dès que le niveau dans le réacteur est 
supérieur à la valeur de consigne. L’ensemble de ces régulations a été mis en œuvre dans le 
cadre de cette étude afin de contrôler l’environnement des microorganismes pour mieux 
comprendre le fonctionnement du procédé. Elles ne s’avèrent pas forcément nécessaires dans 
l’optique de la mise en place d’un procédé de traitement des effluents gazeux. Une purge 
cellulaire située en fond de réacteur permet de réaliser les prélèvements de biomasse. 
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La pression partielle en oxygène dans la phase liquide n’a pas été mesurée. En effet, même si 
la dégradation des polluants par voie biologique est un processus aérobie, du fait des débits 
importants de gaz à traiter, on peut considérer que l’oxygène apporté est présent en excès. 
Dans notre cas, avec un débit gazeux QG moyen de 3,8.10-4 Nm3.s-1, l’effluent gazeux apporte 
au minimum 3,8 moles d’O2.h-1 (21% d’oxygène dans l’air, transfert de 30% dans l’aéro-
éjecteur). La quantité théorique d’oxygène nécessaire pour aboutir à l’oxydation des 3 
polluants contenus à des concentrations moyennes variant de 6,4.10-3 à 20,3.10-3 kg.Nm-3 est 
de 2,7 moles d’O2.h-1. Dans ces conditions, il ne doit pas y avoir de limitation en oxygène. 
b ) Procédure d’inoculation du réacteur 
Des précultures de chaque microorganisme (Candida krusei, Candida hellenica, 
Sphingomonas sp. et la souche C24) sont nécessaires avant chaque culture en mode continu. 
Ces précultures ont été réalisées, à partir d’une colonie prélevée sur milieu solide 
(composition définie au paragraphe 2.1.1, page 109), dans des fioles d’Erlenmeyer bafflées de 
250 mL contenant 50 mL de milieu simple contenant chacun des COV à dégrader à une 
concentration de 2 g.L-1 (composition définie au paragraphe 2.1.1, page 109), sous agitation et 
à une température régulée de 37°C pour les bactéries et 30°C pour les levures. Après plusieurs 
repiquages, un volume de suspension cellulaire correspondant à 0,15 unité de DO est prélevé 
dans chacune des 4 fioles pour ensemencer le réacteur, contenant 2,5 L de milieu frais 
(composition définie au paragraphe 2.1.1, page 109). La DO initiale à 620 nm est alors de 0,6 
unité (4 fois 0,15 unité de DO). L’expérience de traitement en continu proprement dite débute 
lorsque l’air en entrée est pollué par les COV. 
Plusieurs expériences de traitement biologique de l’effluent gazeux en continu ont été 
réalisées. A chaque fois, les précultures sont réalisées à partir d’une colonie prélevée sur une 
boîte de culture. 
c ) Modes de fonctionnement 
Le mode de fonctionnement du réacteur biologique de dégradation est continu par 
rapport aux phases liquide et gazeuse. 
En effet, il est alimenté en continu en substrat carboné par l’effluent gazeux contenant les 
COV. L’alimentation en continu en milieu salin est assurée par une pompe péristaltique 
(Gilson, Minipulse 2, 10-1000 tr/min, tuyau norprène n°14, 2,4.10-6-2,4.10-4 m3.h-1). Le 
volume de la phase liquide est maintenu constant grâce à un système de régulation du niveau 
(paragraphe 2.1.6, page 116). Le débit d’alimentation en milieu frais permet ainsi de fixer le 
taux de dilution, D, désiré. Un compromis doit être effectué quant au choix de la valeur du 
taux de dilution afin de limiter l’accumulation de composés potentiellement inhibiteurs et de 
minimiser la quantité de déchet organique à soutirer (Daubert-Deleris, 2001) ; le taux de 
dilution a été fixé à 0,045 h-1. Le suivi de la concentration en biomasse permet de s’assurer 
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que la valeur du taux de dilution choisie n’est pas trop élevée et n’entraîne pas de « lavage » 
du réacteur biologique de traitement. 
Un tel mode de fonctionnement permet de maîtriser l’environnement nutritif des 
microorganismes assurant un meilleur contrôle de la concentration en biomasse et de l’activité 
cellulaire. 
2.2 - Evaluation du bilan carbone 
Les différents dosages réalisés aussi bien dans la phase liquide que dans la phase 
gazeuse permettent de réaliser un bilan matière sur le carbone. Le bilan carbone est effectué 
en comparant les quantités de carbone en entrée et en sortie de procédé selon l’équation 5. 
( ) ⎟⎠
⎞⎜⎝
⎛ +=+−−
dt
dX
dt
dCVCXQCQCQ LLLpurgeGsGGeG ...    [équation 5] 
Il est évalué au moment de chaque prélèvement et permet de valider la qualité et la pertinence 
des dosages réalisés. Des exemples de résultats correspondant à différents temps de 
l’expérimentation sont présentés dans le tableau 23. 
tableau 23 : Exemples de bilans carbone réalisés à différents temps de l’expérimentation. 
Phase gazeuse Phase liquide Biomasse
16 10,61 9,66 0,05 0,01 8
40 11,94 11,30 0,11 0,46 0
76 12,42 13,20 0,14 0,10 8
100 13,93 13,27 0,09 0,07 4
112 13,70 12,37 0,07 0,18 8
124 17,46 17,07 0,38 0,60 3
136 17,31 18,23 0,11 0,24 7
148 23,02 22,44 0,73 0,13 1
160 17,63 16,96 0,26 0,81 2
172 28,23 26,55 0,55 0,51 2
184 22,10 20,84 0,83 0,54 1
196 17,88 17,55 0,43 0,03 1
Temps (h)
Quantité de carbone en 
entrée (10 -3 kg C .h
-1 )
Quantité de carbone en sortie (10 -3 kg C .h
-1 ) Ecart (%)
 
Les résultats obtenus sont satisfaisants avec des bilans sur le carbone présentant des écarts 
inférieurs à 8%. Ces écarts peuvent être attribués aux erreurs accumulées suite aux dosages 
effectués. La distribution aléatoire des écarts les plus importants semble conforter cette 
hypothèse. Néanmoins, la valeur moyenne des écarts reste inférieure à 4%. Ceci indique que 
la plupart des composés à considérer pour la réalisation d’un bilan carbone sont bien pris en 
compte. 
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2.3 - Evaluation des performances de dégradation 
Les dosages réalisés lors de l’étude des performances de transfert de l’aéro-éjecteur en 
eau claire présentés dans le chapitre consacré à l’étude des performances de l’aéro-éjecteur 
ont permis de valider les protocoles expérimentaux et de vérifier le bilan matière (paragraphe 
2.2, p 121). Ainsi, les dosages de la phase gazeuse en entrée et en sortie du procédé nous 
permettent de connaître la quantité de polluant instantanément transférée. Ils permettent alors 
de déterminer, à un instant donné, la capacité épuratoire du procédé par rapport à chaque 
polluant (équation 6). 
 
L
GSGEG
V
)CC(Q
CE
−= [équation 6]
 
Une fois dans la phase liquide, les polluants sont dégradés par les microorganismes. La 
cinétique de dégradation biologique est fonction de la nature des microorganismes et des 
conditions environnementales. En fonction de l’adéquation entre la cinétique de transfert de 
matière gaz-liquide et la cinétique de dégradation biologique, il y aura accumulation ou non 
des polluants dans la phase liquide. Dans le cas où les polluants sont dégradés plus 
rapidement qu’ils ne sont transférés, la présence de biomasse introduit alors un facteur 
d’accélération au niveau des performances de transfert. De plus, dans le cas d’une mise en 
œuvre du procédé en mode continu, la présence de biomasse permet d’éviter l’accumulation 
des polluants en phase liquide et donc, autorise des performances de transfert constantes dans 
le temps. En revanche, dans le cas où le transfert de matière est plus rapide que la dégradation 
biologique, une accumulation de polluant intervient dans la phase liquide, réduisant ainsi le 
potentiel de transfert (diminution du gradient de concentration) et limitant les performances 
du contacteur jusqu’à saturation de la phase liquide (transfert minime associé à la lente 
consommation biologique). Le fonctionnement de ce procédé de traitement dépend donc de 
l’équilibre existant entre les deux phénomènes impliqués : le transfert de matière et la 
dégradation biologique. 
 
3 - Etude du couplage de l’aéro-éjecteur avec un réacteur de traitement 
biologique : résultats 
Lors de l’étude précédente (Daubert-Deleris, 2001), les potentialités de traitement d’un 
effluent gazeux contenant des COV ont été démontrées. Néanmoins, l’obstacle majeur 
consiste à assurer la stabilité des performances car une diminution de la capacité épuratoire 
fut observée. Cette diminution des performances était concomitante avec l’accumulation en 
phase liquide d’un composé non identifié, vraisemblablement toxique pour les 
microorganismes. 
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Forts de ces observations et afin de proposer des solutions pertinentes en terme de rusticité de 
fonctionnement du procédé, nous avons décidé d’appliquer la méthodologie suivante : 
• Identifier les acteurs et les évènements clés impliqués dans la baisse des 
performances d’épuration (nature du composé non identifié, étude de 
l’évolution de l’équilibre entre les populations microbiennes), 
• Proposer un mécanisme expliquant la baisse des performances d’épuration, 
• Suggérer des actions ou des modifications afin de pallier à cette baisse des 
performances d’épuration. 
3.1 - Quelle est la nature du composé non identifié qui s’accumule dans la 
phase liquide ? 
Afin de mieux appréhender l’instabilité des performances du procédé biologique de 
dégradation des polluants gazeux, il nous faut en premier lieu identifier le composé qui 
s’accumule dans la phase liquide pendant le traitement. Cette identification a été réalisée à 
partir d’échantillons de la phase liquide prélevés lors de l’étude précédente et dans lesquels la 
présence de ce composé avait été constatée. Ces échantillons ayant été aliquotés et stockés à -
20°C, nous devrions retrouver le composé qui s’était effectivement accumulé lors de l’étude 
précédente, évitant ainsi une identification faussée en cas de production d’un autre métabolite 
inhibiteur pendant les premiers essais de cette étude. 
A partir des observations et des mesures effectuées lors de l’étude précédente, plusieurs 
éléments ont pu être mis en avant afin de faciliter l’identification du composé inhibiteur : 
• Sa concentration en phase liquide augmente au cours du temps et paraît être 
liée à la dégradation des COV fournis en entrée de procédé, 
• Son accumulation entraîne une acidification du milieu de culture, 
• Il peut être consommé par les microorganismes. Sa consommation entraîne une 
baisse de la vitesse d’ajout de base, 
• Son accumulation inhibe l’activité épuratoire des microorganismes. 
Nous recherchons donc un composé présentant des propriétés acides, biodégradable, 
potentiellement toxique et issu de la dégradation des COV fournis en entrée, à savoir 
l’éthanol, l’acétate de butyle et la méthyl éthyl cétone. Il nous faut alors, dans un premier 
temps, identifier les voies métaboliques mises en jeu par les différents microorganismes lors 
de la dégradation des trois COV étudiés. 
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3.1.1 - Voies métaboliques mises en jeu lors de la dégradation de l’éthanol 
L’éthanol est une source de carbone facilement assimilée par un grand nombre de 
microorganismes. Il est métabolisé en acétaldéhyde qui peut ensuite être pris en charge par 
plusieurs enzymes. La majorité du flux de carbone est orientée vers la production d’acétate 
puis d’acétyl-CoA et de pyruvate (figure 45). 
éthanol acétaldéhyde acétate
acétyl-CoA
pyruvate
Cycle de Krebs
alcool 
déshydrogénase
aldéhyde 
déshydrogénase
acétyl-CoA
synthétase
pyruvate 
déshydrogénase
 
figure 45 : Voies métaboliques impliquées dans la dégradation de l’éthanol. 
3.1.2 - Voies métaboliques mises en jeu lors de la dégradation de la méthyl éthyl 
cétone 
Des données bibliographiques décrivent le métabolisme de la dégradation des cétones, 
et plus particulièrement celui de la méthyl éthyl cétone, comme analogue à celui des n-alcanes 
(Agathos et al., 1997). Plusieurs mécanismes peuvent avoir lieu (figure 46) : 
• Une attaque oxydative initiale des groupes méthyl terminaux par les mono-
oxygénases aboutit à la formation d’acides gras, qui peuvent être utilisés pour 
la formation d’énergie (β-oxydation). 
• Parallèlement ou co-métaboliquement a lieu une oxydation sub-terminale dans 
laquelle un carbone méthylène est hydroxylé, ce qui produit un alcool 
secondaire. Ce dernier peut être oxydé en une cétone par une alcool 
déshydrogénase. 
• Enfin, une mono-oxygénase (2-butanone oxydase) peut insérer un atome 
d’oxygène entre le C-carbonyl et un carbone méthylène adjacent pour former 
un ester, dans notre cas l’acétate d’éthyle, qui peut être clivé par une estérase 
en acide carboxylique correspondant et en alcool primaire. La dégradation de 
la méthyl éthyl cétone aboutit donc, au moins transitoirement, à la formation 
d’acétate et d’éthanol. Ces deux composés sont facilement pris en charge, 
comme décrit dans le paragraphe précédent. 
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méthyl éthyl cétone butanedione
acides gras (β-oxydation)
acétate d’éthyle acétate + éthanol
mono-oxygénase
acétyl
estérase
oxydation sub-terminale 
et alcool déshydrogénase
mono-oxygénase
 
figure 46 : Voies métaboliques impliquées dans la dégradation de la méthyl éthyl cétone. 
3.1.3 - Voies métaboliques mises en jeu lors de la dégradation de l’acétate de 
butyle 
Nous n’avons pas trouvé dans la bibliographie de données concernant le métabolisme 
de la dégradation de l’acétate de butyle. Cependant, par analogie avec la dégradation de 
l’acétate d’éthyle (métabolite cité lors de la dégradation de la méthyl éthyl cétone, paragraphe 
précédent), nous pouvons penser qu’il existe une estérase capable de cliver l’acétate de butyle 
en acide carboxylique correspondant et en alcool primaire, soit en acétate et en butan-1-ol. 
L’acétate est alors pris en charge pour donner de l’acétyl-CoA. Concernant le butan-1-ol, il 
existe une voie métabolique qui conduit au butanoyl-CoA (figure 47). Ce dernier pouvant 
donner soit de l’acide butyrique (produit final), soit du crotonoyl-CoA (précurseur de 
nombreux autres métabolites). 
acétate de butyle
acide butyrique 
(produit final)
acétate
acétyl
estérase
butan-1-ol
butanal
butanoyl-CoA
crotonoyl-CoA
(intermédiaire métabolique)
oxydoréductase
aldéhyde 
déshydrogénase
Butyril-CoA
transférase
Butyril-CoA
déshydrogénase
 
figure 47 : Voies métaboliques impliquées dans la dégradation de l’acétate de butyle. 
L’identification des voies de dégradation des trois COV étudiés nous permet ainsi de 
considérer les différents intermédiaires métaboliques pouvant s’accumuler et constituant de 
bons candidats quant à la nature du composé inhibiteur présent dans la phase liquide. Les 
résultats de l’identification réalisée dans la suite de cette étude par chromatographie en phase 
gazeuse couplée à la spectrométrie de masse pourront être confrontés à la nature de ces 
métabolites. 
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3.1.4 - Identification du composé inhibiteur par GC-MS (chromatographie en 
phase gazeuse couplée à la spectrométrie de masse) 
Ces travaux ont été réalisés en collaboration avec M. Michel Treihlou de l’équipe 
« signaux biologiques et métabolites secondaires » située à l’Ecole Nationale de Formation 
Agronomique, Complexe Agricole d’Auzeville (31). Des échantillons de la phase liquide 
issus de prélèvements réalisés lors de l’étude précédente ont été injectés dans un 
chromatographe en phase gazeuse couplé à un spectromètre de masse (Finnigan Trace 2000 
Series). Le chromatographe assure la séparation des différents composés présents dans 
l’échantillon et le spectromètre de masse détermine la nature (formule chimique développée) 
des différents composés précédemment séparés. L’analyseur du spectromètre de masse est de 
type quadripôle. Le chromatographe est équipé d’une colonne capillaire Supelco SPB1 (30 m 
de longueur, 0,25 mm de diamètre, 0,25 µm d’épaisseur de film liquide). Le gaz vecteur 
utilisé est de l’hélium. Les conditions opératoires d’analyse sont fournies dans le tableau 24. 
tableau 24 : Conditions opératoires d’analyse pour l’identification par GC-MS. 
Paramètres Valeur
Chromatographe en phase gazeuse
Température du four (°C) 130 à 250
Température de l'injecteur (°C) 280
Débit de gaz vecteur (mL.min-1) 1,2
Volume injecté (µL) 0,1
Spectromètre de masse
Energie de l'impact électronique (eV) 70
Température de la source (°C) 200
Intensité du courant d'émission (µA) 150
Fréquence de détection (scan.s-1) 4
Tension de détection (V) 350  
Le pic de rétention correspondant au composé inhibiteur s’accumulant dans la phase liquide a 
été attribué, après fragmentation en spectrométrie de masse, à l’acide butyrique avec une 
probabilité de 86,2%. Pour information, les deux propositions suivantes, l’acide pentanoïque 
et l’acide hexanoïque, étaient respectivement associées à des probabilités d’identification de 
6,3% et 4,6%. La valeur de 86,2% n’est pas à considérer dans l’absolu mais, elle est 
cependant très élevée si l’on considère une identification par cette méthode (figure 48). 
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figure 48 : Résultats de l’identification réalisée par analyse d’un échantillon de phase liquide en 
chromatographie en phase gazeuse couplée à la spectrométrie de masse. La fenêtre située en bas présente le 
spectre obtenu après ionisation par impact électronique du composé à identifier (en haut) et de l’acide butyrique 
(en bas). 
Cette identification est cohérente avec l’analyse des voies métaboliques de dégradation 
précédemment effectuée. En effet, nous recherchons un métabolite impliqué dans les voies de 
dégradation des trois COV étudiés et l’acide butyrique peut-être un produit final de 
dégradation de l’acétate de butyle. Dans certaines conditions, défavorables au fonctionnement 
du procédé, cet acide peut s’accumuler et être relargué dans la phase liquide. Inversement, 
dans des conditions plus favorables (arrêt ou diminution de l’alimentation en acétate de 
butyle), il peut être consommé pour fournir du crotonoyl-CoA (figure 47, voie métabolique de 
dégradation) qui sera ensuite pris en charge dans diverses voies métaboliques. Enfin, on peut 
observer sur la figure 49 que la vitesse d’accumulation de l’acide butyrique est directement 
proportionnelle à celle du butan-1-ol qui est un autre métabolite issu de la dégradation de 
l’acétate de butyle. Un élément supplémentaire venant conforter cette identification réside 
dans les propriétés acides de l’acide butyrique. Son accumulation dans la phase liquide 
entraînerait alors une chute de pH. Ceci s’illustre par le fait que la vitesse d’ajout de base 
(système de régulation du pH dans le réacteur) est directement proportionnelle à la vitesse 
d’accumulation de ce composé dans la phase liquide (figure 49). Nous pouvons donc penser 
que l’acidification du milieu est majoritairement due à la production d’acide butyrique. A 
l’inverse, une diminution de la concentration en acide butyrique dans le milieu s’accompagne 
d’une diminution, voire d’un arrêt, d’ajout de base. Ces phénomènes, observés dans l’étude 
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précédente (Daubert-Deleris, 2001), ont été rencontrés lors de cette étude (paragraphe 3.3.1, 
figures 58 et 59) 
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figure 49 : Evolution au cours du temps des concentrations dans la phase liquide en butan-1-ol (en kg.m-3) et en 
composé non identifié (concentration présentée selon le rapport airecomposé non identifié / aireétalon interne), du volume de 
base ajouté et du pH. Ces données sont issues de l’étude précédente (Daubert-Deleris, 2001). 
3.1.5 - Effet de l’acide butyrique sur les microorganismes 
L’acide butyrique a été identifié comme pouvant être le composé qui s’est accumulé 
dans la phase liquide lors du fonctionnement du procédé. Or, nous avons émis l’hypothèse 
que l’accumulation de ce composé serait responsable en tout ou partie de la baisse des 
performances épuratoires observée. Dans cette partie, nous nous attacherons, en nous 
appuyant sur les données bibliographiques disponibles, à reporter l’effet de l’acide butyrique, 
et plus généralement celui des acides faibles, sur les microorganismes. 
3.1.6 - Effets des acides faibles (Beales, 2004) 
De nombreuses données concernant l’effet des acides faibles sur les microorganismes 
sont disponibles dans la littérature. Le pKa de l’acide butyrique est de 4,81 ; ce qui indique 
qu’il doit être considéré comme un acide faible. La présence d’acides faibles dans le milieu 
peut affecter le maintien de l’homéostasie cellulaire (gradient de pH). Elle peut aussi 
interférer avec le transport de certains substrats et inhiber certaines voies métaboliques. 
Le premier effet des acides faibles est donc un « effet pH ». En effet, les acides inhibent 
certaines réactions enzymatiques essentielles pour le microorganisme en augmentant la 
concentration intracellulaire en protons, c’est-à-dire en entraînant une chute du pH interne 
(pHi) (Brown et Booth, 1991). Cette chute du pHi a été identifiée comme étant la principale 
cause de l’inhibition de la croissance des microorganismes par les acides faibles (Seymour, 
1998). Dans le cas d’acides faibles présents dans l’environnement du microorganisme, le pH 
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du milieu est un facteur qui influence fortement leur effet. Si le pH est faible (valeur du pH 
inférieure à la valeur du pKa de l’acide considéré), l’acide se retrouvera essentiellement sous 
sa forme protonée, seule forme capable de diffuser dans le microorganisme à travers la 
membrane (Booth et Kroll, 1989). Une fois dans la cellule, l’acide se retrouve dans un 
environnement où le pH est supérieur à son pKa (environnement cellulaire tamponné, pH 
proche de la neutralité). L’acide acquiert donc sa forme dissociée et devient inhibiteur en 
entraînant une chute du pHi (Krebs et al., 1983 ; Warth, 1985). Si l’acide faible est issu du 
métabolisme du microorganisme, il est directement présent dans le cytoplasme. Son effet est 
indépendant du pH du milieu extracellulaire. 
Afin d’éviter la chute du pHi en présence d’acides faibles, certains microorganismes ont 
développé des mécanismes de maintien de l’homéostasie. Cependant, il est évident que ces 
mécanismes, coûteux en énergie, vont affecter le métabolisme et la croissance cellulaire. Ces 
stratégies de défense contre le stress acide ont été identifiées chez les levures. Une protéine 
membranaire de transport, appelée pompe à protons ATP-dépendante ou H+ATPase, a été 
identifiée comme étant un acteur majeur du maintien du pHi (Serrano et al., 1986 ; Seymour, 
1998) (figure 50). Certains auteurs ont étudié les effets de plusieurs stress sur l’activité de 
cette protéine (Serrano, 1991 ; Holyoak et al., 1996). Ils ont démontré que dans le cas de 
stress causés par des acides faibles, l’activité de l’H+ATPase augmente sensiblement. En 
conditions normales de croissance, on estime que cette protéine utilise 10 à 15% de l’ATP 
total produit par la cellule. Par contre, la stimulation de l’activité de la protéine en cas de 
stress acide conduit à une mobilisation de 40 à 60% de l’ATP total produit. Cette 
surconsommation induit donc un ralentissement des autres activités cellulaires nécessitant de 
l’ATP (métabolisme, croissance…) (Viegas et Sa-Correia, 1991 ; Piper et al., 1997). 
H+ATPase
---CH3-COOH
---CH3-COO- + H+
ATP ADP + Pi
H+
Milieu intracellulaire, 
pH > pKa acide faible
 
figure 50 : Schéma d’action de la pompe à proton ATP-dépendante chez la levure. Le proton issu de la 
dissociation de l’acide dans le milieu intracellulaire est pris en charge par la protéine. Ce mécanisme de transport 
consomme de l’ATP (Beales, 2004). 
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Ces mécanismes n’ont pas été décrits chez les procaryotes même si des études sont 
disponibles concernant la résistance de certaines bactéries en milieu acide. Chez Escherichia 
coli, l’inhibition de la croissance causée par l’ajout d’acide acétique dans le milieu de culture 
([acide acétique]=8 mM) pourrait être expliquée par l’accumulation d’anions acétate et à la 
forte diminution de la concentration en glutamate dans le cellule (Roe et al., 1998 ; Russel et 
Diez-Gonzalez, 1998) 
3.1.7 - Induction de l’apoptose chez les cellules eucaryotes 
La littérature concernant l’effet de l’acide butyrique sur les cellules eucaryotes est 
relativement riche. En effet, l’acide butyrique est reconnu comme étant une molécule 
favorisant la protection des organismes contre l’apparition de cancers au niveau des cellules 
de l’épithélium intestinal et des cellules colorectales. 
A de faibles concentrations (concentrations inférieures à 0,5 mM soit 4,4.10-2 g.L-1), l’acide 
butyrique présente une induction de l’apoptose chez les cellules cancéreuses (Saegusa et al., 
2004) mais n’apparaît pas toxique pour les cellules colorectales normales (Chai et al., 2000). 
Ceci serait dû à une métabolisation rapide de l’acide butyrique par ces dernières. Un des 
premiers effets du butyrate (30 min après injection en essai in vitro et in vivo) réside en une 
hyper-acétylation des histones (protéines qui supportent l’ADN et structurent son organisation 
spatiale). Cette hyper-acétylation entraîne une altération de la structure des chromosomes et 
l’induction de l’expression de gènes spécifiques (Rosato et al., 2002). Il a été démontré que 
ces effets sont dépendants de la concentration en acide butyrique. 
Mandal et al. (1999 ; 2001) ont démontré que l’acide butyrique induit une dégradation de 
plusieurs enzymes impliquées dans les mécanismes de réparation de l’ADN. Ceci facilite le 
processus de fragmentation de l’ADN pendant l’apoptose. Cette observation est à mettre en 
parallèle avec la destructuration des chromosomes par hyper-acétylation qui diminuerait 
encore la résistance de l’ADN face a de possibles altérations. 
L’induction de l’apoptose par l’acide butyrique a aussi été reportée dans des cellules du 
système immunitaire chez le rat (Ramos et al., 2002). La concentration minimale d’acide 
butyrique nécessaire à l’induction  est de 4 mM soit 0,35 g.L-1. Le processus cellulaire menant 
à l’apoptose n’est pas encore complètement connu mais un des évènements majeurs consiste 
en l’activation d’une cascade de protéases nommées caspases. De plus, l’induction de gène 
spécifique conduit à la condensation du matériel génétique, à sa fragmentation et à la 
formation de corps apoptotiques renfermant des fragments d’ADN. Ces auteurs ont démontré 
que l’activité des caspases est induite par la présence d’acide butyrique. 
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3.1.8 - Conclusions 
Le composé inhibiteur qui s’accumule en phase liquide lors du fonctionnement du 
procédé de traitement biologique a été identifié, avec une probabilité d’erreur minime, comme 
étant l’acide butyrique. Ce composé vérifie toutes les hypothèses issues de l’étude précédente, 
à savoir : 
• Il est issu de la voie métabolique de dégradation de l’acétate de butyle. 
Sa concentration est donc liée à la concentration en acétate de butyle 
fournie dans l’effluent gazeux, en entrée de procédé. 
• D’après la voie métabolique de dégradation, nous pouvons penser que 
lorsque le flux de carbone provenant du catabolisme de l’acétate de 
butyle diminue, l’acide butyrique pourrait être pris en charge par les 
enzymes concernées et converti en crotonoyl-CoA pour d’autres voies 
métaboliques. 
• Il possède des propriétés acides. Son accumulation dans la phase 
liquide va donc agir sur le système de régulation de pH du procédé en 
augmentant la vitesse d’ajout de base. Inversement, une baisse de sa 
concentration en phase liquide entraîne une baisse de la vitesse, voire 
un arrêt, d’ajout de base. 
• L’acide butyrique est un acide faible. Il va donc participer à 
l’application d’un stress sur les microorganismes en perturbant leur 
métabolisme et leur croissance. Enfin, il est impliqué dans l’induction 
de l’apoptose chez les cellules eucaryotes. Le mécanisme de l’apoptose 
est très conservé chez les eucaryotes. Nous pouvons donc penser que 
les mécanismes décrits dans le paragraphe précédent pour les cellules 
cancéreuses animales sont aussi présents chez la levure. En effet, on 
retrouve, chez la levure, des caspases qui font partie des enzymes 
impliquées dans la dégradation de l’ADN lors de l’apoptose. 
Néanmoins, ses effets sur les cellules procaryotes ne sont pas discutés 
dans la littérature. On ne peut alors lui attribuer que l’effet d’un acide 
faible sur ces microorganismes. 
3.2 - Mise au point de la méthode d’hybridation in situ avec des sondes 
fluorescentes (FISH) 
Une des interrogations posées par la chute des performances d’épuration du procédé 
au cours du temps était de savoir si celle-ci pouvait être due à un déséquilibre dans l’évolution 
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des populations microbiennes mises en jeu. En effet, deux hypothèses ont été avancées afin 
d’expliquer cette instabilité des performances : 
• Les microorganismes introduits au départ dans le réacteur biologique sont tous 
présents. Cependant, un ou plusieurs de ces microorganismes n’est plus 
capable de dégrader les polluants (chute de la vitesse spécifique de 
dégradation). 
• Il y a un déséquilibre dans l’évolution des populations microbiennes mises en 
jeu. Ce déséquilibre conduit certaines populations à se retrouver minoritaires, 
voire à totalement disparaître. 
Afin de privilégier l’une ou l’autre de ces deux hypothèses, nous avons choisi d’appliquer une 
méthodologie d’écologie semi-quantitative. L’hybridation in situ avec des sondes 
fluorescentes nous permet ainsi de distinguer la répartition relative des différentes populations 
dans la culture continue et son évolution au cours du temps. Il est important de souligner ici 
que le choix des sondes fluorescentes conditionne le niveau de distinction entre populations 
microbiennes qu’il est possible d’atteindre. Par exemple, si l’on dispose de sondes spécifiques 
de chaque microorganisme (spécifiques du genre et de l’espèce, voire du variant), la 
proportion relative de chaque microorganisme dans la population totale sera accessible. A 
l’inverse, une sonde spécifique d’une famille ou d’une sous-famille n’indiquera que la 
proportion relative de tous les individus appartenant à cette famille, ou sous-famille, dans la 
population totale. Dans notre cas, lors de la mise en place de cette technique, nous ne 
disposions pas de sondes spécifiques pour les trois microorganismes identifiés et utilisés dans 
notre étude (Candida kruseï, Candida hellenica et Sphingomonas sp.). De plus, un des 
microorganismes utilisés n’a pu être identifié (C24). La recherche d’une séquence 
oligonucléotidique spécifique au niveau de l’ARN ribosomique 16S aurait nécessité un travail 
relativement lourd de séquençage et d’analyse que nous avons décidé de ne pas effectuer. Les 
sondes que nous utilisons sont spécifiques du règne, c’est-à-dire que ce sont des sondes qui 
marqueront spécifiquement soit les levures, soit les bactéries. Une troisième séquence a été 
choisie afin de servir de contrôle négatif lors des expériences d’hybridation. Cette sonde 
correspond à la séquence complémentaire de la sonde spécifique des bactéries et ne doit donc 
s’apparier avec aucun microorganisme. Les séquences sont issues de la base de données 
« probeBase » (Loy et al., 2003). La synthèse des sondes a été réalisée à façon par la société 
Sigma, en insérant un groupement fluorescent Cy3 ou Cy5 (dérivés fluorescents basés sur la 
structure chimique d’une cyanine) à l’extrémité 3’. Le détail de ces sondes est fourni dans le 
tableau 25. 
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hybridation spécifique de la sonde PF2Cy3, un rendement de marquage de 100% et une 
absence de signal dans le canal de la sonde Eub338Cy5. Ces conditions semblent donc 
convenir pour nos expériences d’hybridation in situ. Il faut noter que nous avions 
arbitrairement fixé le pourcentage de formamide à 20% lors de l’optimisation des étapes 
précédentes. 
Les différentes étapes de la méthode d’hybridation in situ avec des sondes fluorescentes ont 
été optimisées. Nous avons choisi de réaliser les étapes de fixation et de perméabilisation par 
ajout d’une solution d’éthanol absolu et de tampon PBS. Concernant les étapes d’hybridation 
et de lavage, les conditions de stringence ont été fixées en ajoutant une concentration en 
formamide égale à 20%. 
3.3 - Etude des performances du procédé en mode continu, évolution de 
l’équilibre entre les populations microbiennes (FISH) 
3.3.1 - Performances de traitement de l’effluent gazeux en mode continu  
Afin d’étudier les phénomènes mis en avant lors de la précédente étude (Daubert-
Deleris, 2001), des expériences de traitement en mode continu de l’effluent gazeux ont été 
réalisées. Ces essais ont un objectif double : reproduire les phénomènes précédemment 
observés (accumulation d’acide butyrique et chute des performances d’épuration) et étudier 
les limites du procédé en termes de charge maximale admissible en polluant. Pour ce faire, 
nous avons choisi de traiter un débit, QG, de 2,9.10-4±0,3.10-4 Nm3.s-1 d’un effluent gazeux 
pollué avec 3 COV modèles précédemment choisis (à savoir, l’éthanol, l’acétate de butyle et 
la méthyl éthyl cétone) dans un bioréacteur de volume utile 2 L (volume utile liquide total du 
pilote égal à 2,7 L) et avec un débit liquide QL de 4,5.10-5±0,2.10-5 m3.s-1. Les valeurs des 
débits gazeux et liquide, QG et QL, sont choisies afin d’obtenir un ratio d’entrainement QG/QL 
constant et supérieur à 6. La figure 56 présente l’évolution des débits liquide et gazeux et de 
la pression du gaz en entrée du contacteur. Ces trois paramètres présentent une relative 
stabilité tout au long de l’essai. La pression d’alimentation en gaz, PG, reste constante et 
voisine de 0,03.105 Pa. Cette valeur est celle classiquement obtenue dans ces conditions de 
fonctionnement. Enfin, l’absence d’augmentation de la pression requise en entrée semble 
indiquer que l’aéro-éjecteur n’est pas un dispositif sensible à l’encrassement par la biomasse. 
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figure 56 : Evolution au cours du temps des paramètres associés à l’effluent gazeux pollué fourni en entrée (débit 
gazeux, QG, et pression du gaz, PG) et du débit de la phase liquide traversant l’aéro-éjecteur (QL). 
Lors de la précédente étude (Daubert-Deleris, 2001), l’utilisation d’un bioréacteur à 
membranes (BRM) permettait d’obtenir les vitesses spécifiques de dégradation les plus 
importantes en limitant la concentration en acide butyrique dans la phase liquide et en 
maintenant une concentration cellulaire élevée. Néanmoins, au regard du très faible gain 
concernant les concentrations en biomasse atteintes avec le BRM, nous avons opté pour un 
bioréacteur fonctionnant en chémostat (apport de milieu frais à débit constant et mise en place 
d’une régulation de niveau assurant un soutirage du milieu et de la biomasse produite). Outre 
un contrôle des conditions environnementales des microorganismes, ce système présente un 
coût d’investissement et une rusticité accrue par rapport au BRM, ce qui facilite son 
extrapolation à un usage en milieu industriel. Différents essais ont été réalisés. Dans ce 
paragraphe, ne seront présentés que les résultats issus d’un des essais et représentatif de 
l’ensemble des résultats. Le taux de dilution imposé par l’apport de milieu frais (sans source 
de carbone) est de 0,045 h-1. Enfin, les conditions initiales appliquées lors du démarrage du 
traitement en mode continu ont été déterminées lors de l’étude précédente (Daubert-Deleris, 
2001). 
a ) Performances d’élimination des COV 
La figure 57 présente l’évolution au cours du temps des concentrations en COV et en 
CO2, dans la phase gazeuse, avant et après traitement. La figure 58 présente l’évolution au 
cours du temps des concentrations en COV et en acide butyrique dans la phase liquide. 
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figure 57 : Evolution au cours du temps des concentrations en COV et en CO2 dans la phase gazeuse et des 
performances du procédé lors du fonctionnement en mode continu. Les temps où sont appliquées des variations 
intentionnelles de concentration en COV dans l’effluent gazeux en entrée sont figurés avec des flèches. 
Conditions opératoires : QG varie de 2,5.10-4 Nm3.s-1 à 3,5.10-4 Nm3.s-1 ; QL varie de 4,2.10-5 m3.s-1 à 
 4,7.10-5 m3.s-1. 
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figure 58 : Evolution au cours du temps des concentrations en COV et en acide butyrique dans la phase liquide 
lors du fonctionnement en mode continu. 
Concernant l’éthanol, dès les premières heures de fonctionnement, la capacité épuratoire est 
très élevée puisque l’élimination du polluant de la phase gazeuse est proche de 100% (figure 
57). Ceci correspond à une vitesse d’épuration de 9,1.10-3 kgEtOH.h-1 et une capacité épuratoire 
de 3,4 kgEtOH.m-3.h-1 (de t = 40h à t = 70h). Après 118 heures, la capacité épuratoire atteint 
même la valeur de 7,1 kgEtOH.m-3.h-1 pendant quelques heures. Le dosage de la concentration 
en éthanol dans la phase liquide (figure 58) montre que celle-ci n’est pas nulle et qu’elle reste 
relativement stable autour de 0,18 kg.m-3 pendant les 120 premières heures. La valeur non 
nulle de la concentration en éthanol dans la phase liquide indique que ce polluant n’est pas 
totalement dégradé par les microorganismes. Cette phase semble correspondre au 
« démarrage » du procédé. Néanmoins, le fait que cette valeur reste constante semble montrer 
qu’il ne s’accumule pas dans la phase liquide. On peut donc penser que l’étape limitante est 
l’étape physique de transfert et qu’il s’établit un équilibre dynamique entre le transfert du 
polluant de la phase gazeuse vers la phase liquide et sa dégradation par les microorganismes. 
Cette hypothèse est confirmée par le fait qu’une augmentation de la concentration en éthanol 
en entrée n’entraîne ni une augmentation de la concentration en éthanol dans la phase liquide, 
ni une chute de l’élimination du polluant de la phase gazeuse. Après 120 heures, la 
concentration en éthanol en entrée augmente fortement ([EtOH] supérieure à 8000 ppm soit 
16,4.10-3 kgEtOH.m-3) et les performances de transfert de l’éthanol chutent. On observe aussi 
une augmentation de la concentration en éthanol dans la phase liquide jusqu’à la valeur de 
0,75 kg.m-3 traduisant un ralentissement de la dégradation de l’éthanol par les 
microorganismes. 
Pour la méthyl éthyl cétone, le pourcentage de transfert n’est pas très élevé (25%) et il 
diminue rapidement pour atteindre des valeurs voisines de 10% pendant les 120 premières 
heures. Parallèlement à cette chute des performances d’épuration, on peut observer une 
accumulation de ce polluant dans la phase liquide dès les premiers instants jusqu’à une valeur 
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de 2,8 kg.m-3. Les oscillations des performances de transfert semblent liées aux variations de 
la concentration en polluant dans la phase gazeuse en entrée. Néanmoins, la stabilisation des 
performances autour de 10% indique qu’il existe un équilibre entre les cinétiques de transfert 
et de dégradation biologique. On peut donc estimer la vitesse d’épuration de la MEC à 
0,48.10-3 kgMEC.h-1 soit une capacité épuratoire de 0,18 kgMEC.m-3.h-1 (de t = 70h à t = 90h). 
Ces résultats démontrent que, pour la MEC, la cinétique de l’étape de transfert est supérieure 
à la cinétique de dégradation biologique. A partir de 120 heures de fonctionnement, les 
performances de transfert diminuent pour se stabiliser autour de 4% et l’on assiste à une 
hausse de la concentration en MEC dans la phase liquide jusqu’à la valeur de 4 kg.m-3. La 
décroissance de la concentration en phase liquide, observée à partir de 140 heures, semble due 
à une chute rapide de la concentration en polluant dans le gaz en entrée (de 4500 à 2500 ppm) 
et à un transfert inverse du polluant de la phase liquide vers la phase gazeuse (la concentration 
en sortie est supérieure à la concentration en entrée). Ces résultats indiquent que le polluant 
n’est pas dégradé par les microorganismes. 
Si l’on considère l’acétate de butyle, les performances de transfert augmentent rapidement 
pour atteindre 83%. Cette valeur est maintenue jusqu’à 52 heures de fonctionnement. La 
concentration en polluant dans la phase liquide est relativement constante et proche de 0,7 
kg.m-3. L’équilibre existant entre les cinétiques de transfert et de dégradation biologique 
permet alors d’atteindre une vitesse d’épuration de 15,5.10-3 kgAB.h-1 soit une capacité 
épuratoire de 5,8 kgAB.m-3.h-1. Ces résultats mettent aussi en évidence l’existence d’un facteur 
d’accélération du transfert du fait de la présence de biomasse dans le milieu de culture. En 
effet, lors de l’étude précédente (Daubert-Deleris, 2001), il a été montré que les performances 
de transfert de l’acétate de butyle dans un milieu de culture frais, sans biomasse, et dans un 
surnageant de culture ne dépassait respectivement pas les valeurs de 62% et 35% (conditions 
opératoires : QG=1,4.10-4 Nm3.s-1 ; QG/QL=6 ; VU=1,6.10-3 m3 ; himm=8.10-2 m). Avec 83%, le 
facteur d’accélération est ici de 2,4, ce qui traduit l’influence positive de la biomasse sur 
l’épuration. Entre 52 et 120 heures, la hausse de la concentration en polluant dans le gaz en 
entrée entraîne une baisse des performances de transfert (75%) et une augmentation de 
l’accumulation d’AB en phase liquide (1 kg.m-3). Cela n’induit aucune variation de la vitesse 
d’épuration (15,8.10-3 kgBA.h-1) ou de la capacité épuratoire (5,8 kgAB.m-3.h-1). A partir de 120 
heures, les performances de transfert chutent dramatiquement pour atteindre 50% pendant 20 
heures environ puis une valeur proche de 10% jusqu’à la fin de l’essai. La vitesse d’épuration 
et la capacité épuratoire adoptent respectivement des valeurs inférieures à 12,2.10-3 kgBA.h-1 et 
4,5 kgAB.m-3.h-1. Entre 180 et 196 heures, on observe une reprise de la dégradation biologique 
du polluant car la concentration en phase liquide diminue sensiblement, passant de 2,7.10-3 à 
1,6.10-3 kg.m-3 en 16 heures. A partir de 196 heures, le polluant n’est plus dégradé et 
s’accumule dans la phase liquide. 
Concernant la concentration en acide butyrique dans la phase liquide (figure 58), on constate 
que celle-ci présente une certaine stabilité jusqu’à 120 heures puis qu’elle augmente 
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sensiblement  pour atteindre 1,8 kg.m-3  vers 170 heures. Cette augmentation accompagne les 
baisses de performances épuratoires observées pour les trois polluants étudiés. Au bout de 180 
heures, la concentration en acide butyrique diminue très rapidement, ce qui témoignerait 
d’une possible consommation de cet acide par les microorganismes. Un bilan matière effectué 
sur l’acide et ne tenant compte que du débit liquide qui entraîne sa dilution nous indique que 
le temps nécessaire pour diviser la concentration en phase liquide d’un facteur 2 est égal à 
15,4 heures. Or, nous observons ici une diminution de la concentration d’un facteur 18 en 27 
heures. Celle-ci ne peut être attribuée qu’à un effet de dilution par l’apport de milieu frais. 
Signalons enfin que nous ne n’avons pas évalué le transfert de cet acide vers la phase gazeuse 
par évaporation et stripping. Néanmoins, malgré une dégradation supposée de ce composé, 
nous n’assistons pas à une reprise de l’activité microbienne sur les trois polluants. Enfin, cette 
consommation d’acide butyrique indiquerait que l’on assiste à une modification du 
métabolisme impliqué dans la dégradation de l’acétate de butyle : soit l’acide butyrique 
produit est directement pris en charge par la biomasse, soit la modification de la voie 
métabolique conduit à une redistribution du flux de carbone, entraînant une baisse de la 
vitesse de production d’acide butyrique (vitesse de production moindre, voire nulle). 
La mesure de la concentration en CO2 dans les gaz en entrée et en sortie (figure 57) permet 
d’avoir une indication sur la quantité de CO2 produit et donc sur l’activité métabolique de la 
biomasse. Dès les premiers instants, la concentration augmente pour atteindre, au bout de 20 
heures environ, une valeur relativement constante comprise entre 0,96% et 0,99%. Cette 
augmentation très importante traduit l’activité métabolique intense liée à la dégradation des 
trois polluants sur les 140 premières heures de fonctionnement du procédé. Ensuite, la baisse 
des performances épuratoires est soulignée par une chute de la concentration en CO2 en sortie. 
Ceci indique que l’activité métabolique de la biomasse ralentit jusqu’à 190 heures environ, où 
la concentration se stabilise autour de 0,18%. Cette valeur, sensiblement différente de la 
valeur de la concentration en CO2 mesurée en entrée (0,037%) témoigne d’une activité 
résiduelle des microorganismes. Si l’on considère cette mesure avec l’évolution de la 
concentration en acide butyrique dans la phase liquide au cours du temps, nous pouvons 
supposer que la baisse de l’activité microbienne est reliée à une accumulation d’acide 
butyrique dans le milieu. Enfin, le maintien d’une valeur de concentration en CO2 supérieure 
à 0,037%, observé par la suite, ne peut être attribué à une reprise de l’activité de dégradation 
des polluants mais résulterait plutôt de la consommation de l’acide butyrique par la biomasse. 
b ) Evolution de la biomasse et du pH 
La figure 59 présente l’évolution au cours du temps de la concentration en biomasse, 
de la masse de biomasse cumulée (prélèvements pris en compte), du taux de croissance 
apparent (taux de croissance calculée pour la biomasse totale), de la corrélation entre la 
densité optique mesurée et la concentration en masse sèche, du pH et du volume de base 
ajouté. 
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figure 59 : Evolution au cours du temps de la concentration en biomasse, de la masse de biomasse cumulée 
(prélèvements pris en compte), du taux de croissance apparent (taux de croissance calculée pour la biomasse 
totale), du pH et du volume de base ajouté. Sont aussi représentées les deux corrélations entre la densité optique 
mesurée et la concentration en masse sèche obtenues pour des mesures effectuées avant et après 180h de 
fonctionnement en mode continu. 
D’après la courbe représentant l’évolution de la concentration en biomasse et de la masse de 
biomasse cumulée, on peut distinguer trois évènements bien distincts. Le premier est une 
croissance des microorganismes du début de l’essai jusqu’à 150 heures environ. Cette 
croissance est importante car la concentration évolue de 0,2 à 20 kg.m-3, soit une masse de 
biomasse cumulée supérieure à 74.10-3 kg, traduisant l’utilisation des trois polluants comme 
substrats carbonés pour l’anabolisme. Les valeurs du taux de croissance obtenue jusqu’à 50 
heures de culture sont relativement élevées (supérieures à 0,04 h-1). Elles pourraient être 
attribuées à la croissance importante des populations bactériennes. Inversement, les valeurs 
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suivantes sont relativement basses et correspondent à la croissance des levures avec ou sans 
une croissance ralentie des bactéries. Nous verrons que ces deux hypothèses trouveront un 
élément de réponse par la suite. Le pallier existant entre 50 et 100 heures montre qu’il 
s’établit un équilibre entre la biomasse formée et la biomasse éliminée par la purge. En effet, 
le taux de croissance apparent est nul. De 150 à 184 heures, il y a une diminution de la 
concentration en biomasse. Ceci peut soulever deux hypothèses : soit le taux de mortalité des 
microorganismes est plus important que le taux de croissance (on assiste à une lyse cellulaire), 
soit le taux de croissance devient inférieur au taux de dilution hydraulique appliqué et l’on 
assiste alors à un lavage du réacteur biologique. La valeur négative du taux de croissance 
pendant cette période indiquerait qu’il s’agit plutôt d’une lyse cellulaire. Cette période de 
décroissance de la concentration en matière sèche correspond à la chute de la concentration en 
CO2 dans le gaz de sortie et, plus généralement à une baisse des performances globales 
d’épuration du procédé. C’est aussi pendant ce laps de temps que la concentration en acide 
butyrique dans la phase liquide est la plus élevée. Enfin, à partir de 184 heures, nous assistons 
à une reprise marquée de la croissance microbienne, avec des valeurs positives du taux de 
croissance, parallèlement à une consommation de l’acide butyrique accumulé. Cette dernière 
période de croissance ne fait pas appel à la consommation des polluants gazeux mais au 
catabolisme d’un acide faible. Ce changement de substrat correspond à une rupture de pente 
dans le tracé de la corrélation DO/masse sèche. En effet, jusqu’à 180 heures, l’ensemble des 
points se trouvent placés le long d’une droite dont le coefficient directeur a pour valeur 
0,326 ; ensuite, la valeur du coefficient augmente et vaut 0,354. Ceci semble indiquer une 
différence de morphologie entre les microorganismes (volume, forme) avant et après la 180ème 
heure, ce qui peut être observé lors d’un changement de la nature du substrat. 
Concernant le pH, sa valeur est régulée tout au long du fonctionnement avec de l’ammoniaque 
([NH3] = 3M) afin de maintenir une valeur de consigne fixée à 5,6. Cet ajout de base indique 
qu’il y a production par la biomasse et excrétion dans le milieu de protons ou d’un composé 
acide, comme l’acide butyrique par exemple. Durant les 50 premières heures de 
fonctionnement, la vitesse d’ajout de base est relativement importante (5,3.10-3 L.h-1). Dans le 
même temps, on remarque une accumulation d’acide butyrique en phase liquide jusqu’à des 
valeurs supérieures à 1 kg.m-3. Cette accumulation peut être mise sur le compte d’une 
épuration de l’acétate de butyle intense avec une valeur de la capacité épuratoire égale à 5,8 
kgAB.m-3.h-1. En effet, dans le paragraphe 3.1.3, page 125, nous avons vu que l’acide 
butyrique pouvait être issu du catabolisme de l’acétate de butyle. Entre 50 et 120 heures, la 
vitesse d’ajout de base chute pour atteindre 1,0.10-3 L.h-1. La capacité épuratoire relative à 
l’acétate de butyle reste inchangée mais la concentration en acide butyrique diminue pour se 
stabiliser autour de 0,4 kg.m-3. De 120 à 166 heures, la vitesse d’ajout de base augmente de 
nouveau (5,8.10-3 L.h-1) conjointement à une accumulation sensible d’acide butyrique jusqu’à 
1,8 kg.m-3. Enfin, la consommation de l’acide observée par la suite s’accompagne d’un 
ralentissement marquée de la vitesse d’ajout de base (0,3.10-3 L.h-1). Ceci semble indiquer que 
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l’acide butyrique est le principal responsable de l’acidification du milieu lors du 
fonctionnement du procédé. 
3.3.2 - Discussion 
Les phénomènes que nous avons observés sont similaires à ceux retrouvés lors de 
l’étude précédente (Daubert-Deleris, 2001). Le procédé présente les performances de 
traitement les plus intéressantes dans le cas de l’éthanol et de l’acétate de butyle. En effet, on 
assiste à des efficacités d’épuration maximales de, respectivement, 100% et 83% soit des 
capacités épuratoires du procédé égales à 3,4 kgEtOH.m-3.h-1 (la valeur de 7,1 kgEtOH.m-3.h-1 a 
été maintenue pendant plusieurs heures) et 5,8 kgAB.m-3.h-1. Dans le cas de l’acétate de butyle, 
les performances sont supérieures à celles obtenues lors de la précédente étude, à savoir une 
efficacité d’épuration de 70%. Cette amélioration peut s’expliquer par le fait que nous avons, 
ici, une accumulation moindre de l’acide butyrique dans la phase liquide. En effet, lors de 
l’étude précédente, le réacteur fonctionnait en mode « fed-batch », l’apport séquentiel de 
milieu frais ne servant qu’à compenser les pertes dues aux prélèvements et au phénomène de 
stripping. Ce mode de fonctionnement ne permettait pas d’évacuer en continu l’acide 
butyrique produit, ou tout autre métabolite ayant des propriétés toxiques ou inhibitrices. Les 
valeurs présentées dans notre étude sont bien supérieures à celles reportées dans la littérature : 
CE=0,21 kgEtOH.m-3.h-1 (Shim et al., 1995) et 0,04 kgAB.m-3.h-1 (Ottengraf et Van den Oever, 
1983). Concernant le traitement de la méthyl éthyl cétone, les performances sont beaucoup 
plus limitées avec une efficacité d’épuration maximale de 10% environ et une capacité 
épuratoire maximale de 0,18 kgMEC.m-3.h-1. L’hypothèse précédemment avancée (Daubert-
Deleris, 2001) pour expliquer ceci était l’existence d’un substrat préférentiel lorsque les trois 
polluants sont présents dans le gaz à traiter. En effet, pour trois des quatre souches utilisées, il 
avait été montré que l’acétate de butyle était préférentiellement dégradé, même en présence de 
méthyl éthyl cétone. Ce résultat pose donc, là aussi, la question d’un déséquilibre probable 
entre les différentes souches mises en jeu. Nos performances sont ici comparables avec celles 
disponibles dans la littérature (CE=0,14 kgMEC.m-3.h-1, Agathos et al., 1997 ; CE=0,16 
kgMEC.m-3.h-1, (Kirchner et al., 1989)). 
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La figure 60, ci-après, représente l’évolution de la capacité épuratoire pour les trois polluants 
de l’étude en fonction de la charge appliquée. Elle résume les résultats obtenus en termes 
d’efficacité de traitement et de charge maximale admissible par le système. 
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figure 60 : Evolution de la capacité épuratoire en fonction de la charge appliquée pour les trois polluants de cette 
étude. Dans le cas de la méthyl éthyl cétone, aucune tendance n’a pu être dégagée selon l’intervalle de temps 
considéré. Tous les points sont donc représentés dans la même série. 
Concernant l’éthanol, jusqu’à 150 heures de fonctionnement environ, le système présente une 
efficacité élevée puisque la capacité épuratoire est proche de sa valeur maximale quelle que 
soit la charge appliquée. A partir de 150 heures, on retrouve les conclusions précédemment 
citées avec une efficacité épuratoire qui diminue au cours du temps. Pour l’acétate de butyle, 
les résultats obtenus sont très satisfaisants avec une efficacité épuratoire égale à 80% de sa 
valeur maximale avec des charges appliquées relativement importantes. A partir de 150 
heures, les performances chutent de façon encore plus sensible que pour l’éthanol. Enfin, dans 
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le cas du traitement de la méthyl éthyl cétone, la capacité épuratoire est comprise entre 2,5 et 
10% de sa valeur maximale, quelle que soit la charge appliquée. Aucune baisse 
supplémentaire n’est observée après 150 heures. Ceci est sûrement dû aux valeurs déjà très 
faibles et à leur dispersion qui pourrait masquer une possible tendance. A la vue de ces 
résultats, nous pouvons suspecter un rôle de l’acide butyrique dans la baisse des performances 
globales observées. Son accumulation en quantité importante dans la phase liquide correspond 
à l’effondrement des capacités épuratoires dans le cas de l’éthanol et de l’acétate de butyle. 
En effet, cette baisse de performances n’apparaît pas liée à la charge appliquée. 
Les performances du système ont, jusqu’à ce point, été définies par la capacité épuratoire 
exprimée en masse de polluant épuré par unité de temps et par unité de volume de la phase 
liquide. Ce paramètre reflète les performances globales du procédé mais ne met pas en avant 
l’activité spécifique du microorganisme. Dans notre étude, la connaissance de l’activité 
spécifique des microorganismes est primordiale. En effet, malgré une concentration en 
biomasse élevée, si, pour un polluant donné, l’activité spécifique est faible, les performances 
d’épuration du procédé resteront négligeables, et inversement. La figure 61 présente donc 
l’évolution au cours du temps des vitesses spécifiques de dégradation pour les trois polluants. 
Cette figure ne présente pas les premières valeurs de vitesse spécifique calculées pour des 
temps d’expérimentation inférieurs à 30 heures. En effet, l’incertitude sur la mesure de faibles 
concentrations en masse sèche pourrait expliquer une erreur importante sur le calcul de ces 
vitesses. 
0
0,2
0,4
0,6
0,8
1
1,2
1,4
0 50 100 150 200 250
Temps (h)
vi
te
ss
e 
sp
éc
ifi
qu
e 
de
 d
ég
ra
da
tio
n
(g
C
O
V.g
X-
1 .h
-1
)
EtOH
AB
MEC
 
figure 61 : Evolution au cours du temps des vitesses spécifiques de dégradation des trois polluants. Les points 
correspondants aux premières mesures effectuées ne sont pas représentés compte tenu de leurs valeurs 
aberrantes. 
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La vitesse spécifique de dégradation de l’éthanol présente de fortes oscillations lors des 150 
premières heures de fonctionnement. Sur cette période, sa valeur moyenne est de 0,47±0,22 
gEtOH.gX-1.h-1. De 40 à 110 heures, ces oscillations suivent les variations de la concentration en 
éthanol dans le gaz en entrée car la concentration cellulaire ne varie pas sensiblement. De 110 
à 150 heures, la vitesse spécifique de dégradation augmente tout d’abord, suite à la hausse de 
la concentration en COV dans l’effluent gazeux en entrée, puis diminue pour atteindre une 
valeur oscillant autour de 0,45 gEtOH.gX-1.h-1 car on assiste simultanément à la baisse de la 
vitesse d’épuration et à la hausse de la concentration cellulaire. Ici, c’est la cinétique de 
transfert qui est l’étape limitante car il n’y a pas d’accumulation d’éthanol en phase liquide 
malgré la hausse de la concentration du polluant dans le gaz en entrée. A partir de 150 heures, 
la vitesse spécifique s’effondre du fait d’une diminution rapide des performances d’épuration 
de l’éthanol, et ce malgré la variation de la concentration en biomasse. Concernant la 
dégradation de l’acétate de butyle, la vitesse spécifique présente une valeur quasi constante de 
1,10±0,10 gAB.gX-1.h-1 jusqu’à 100 heures de fonctionnement. La cinétique biologique ne 
semble pas limitante car l’accumulation en phase liquide est relativement réduite. Ceci 
explique la capacité épuratoire élevée observée pendant ce laps de temps. Ensuite, cette 
dernière chute dramatiquement, traduisant l’évolution de la vitesse spécifique de dégradation. 
La dégradation biologique devient limitante dès lors que que la vitesse spécifique s’effondre. 
Ce phénomène est souligné par l’accumulation du polluant en phase liquide. Si l’on 
s’intéresse à la méthyl éthyl cétone, la vitesse spécifique de dégradation présente, jusqu’à 120 
heures environ, une valeur moyenne de 0,04±0,03 gMEC.gX-1.h-1. Il est intéressant de noter que 
cette valeur correspond à celle calculée à partir des essais de l’étude précédente (Daubert-
Deleris, 2001). Dans nos conditions de mise en œuvre (conditions opératoires, consortium 
microbien), cette valeur semble correspondre à la vitesse spécifique maximale que l’on peut 
atteindre. Elle décroit ensuite quand l’activité microbienne est réduite. 
La décroissance des performances d’épuration du procédé se manifeste par une chute des 
performances de transfert et des capacités épuratoires pour les trois polluants, une 
accumulation des polluants et de l’acide butyrique en phase liquide et une décroissance des 
vitesses spécifiques de dégradation. Il semble que, dans notre cas,  l’accumulation d’acide 
butyrique soit la cause de la diminution des performances d’épuration. A parti de ce constat, 
deux hypothèse peuvent expliquer le mécanisme d’action de l’acide butyrique sur les 
performances globales du procédé. La première consiste à dire que l’acide accumulé entraîne 
une diminution de l’activité métabolique microbienne, donc une inhibition de la dégradation 
des polluants, sans perturber l’équilibre établi entre les populations microbiennes mises en 
jeu. Cette hypothèse suppose que l’accumulation d’acide butyrique ne provoque qu’une 
diminution de l’activité spécifique ν, intervenant, dans l’équation 7, de la vitesse de 
dégradation des polluants présentée ci-dessous : 
X
dt
COVdvitesse ndégradatio .
][ ν==       [équation 7] 
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Une deuxième hypothèse suppose que l’accumulation d’acide en phase liquide induirait une 
modification dans l’équilibre établi entre les différentes populations microbiennes. Si l’on se 
réfère à l’équation 7, la concentration en biomasse serait alors affectée. Cette seconde 
hypothèse n’exclue pas que l’activité spécifique soit aussi affectée. 
Afin d’assurer une meilleure compréhension des phénomènes observés, une étude semi-
quantitative de la dynamique microbienne a été réalisée en utilisant la méthode d’hybridation 
in situ avec des sondes fluorescentes (FISH). 
3.4 - Etude semi-quantitative de la dynamique microbienne (FISH) 
3.4.1 - Quantification relative des levures et des bactéries 
Des prélèvements de biomasse effectués lors du fonctionnement en mode continu du 
procédé de traitement nous ont permis d’effectuer une quantification relative des différents 
microorganismes présents. Il est important de rappeler ici que compte tenu du choix des 
sondes fluorescentes (paragraphe 3.2, page 131), il n’est pas possible d’accéder à la 
quantification relative de chacun des quatre microorganismes utilisés. Nous ne pourrons 
distinguer que deux groupes : les bactéries (Sphingomonas sp. et la souche C24) et les levures 
(Candida hellenica et Candida kruseï). Pour chaque prélèvement, la méthode « FISH » nous 
permet d’accéder au nombre de levures, au nombre de bactéries, au nombre total de 
microorganismes et à une estimation de la viabilité de ceux-ci grâce au marquage avec le 
DAPI (paragraphe 2.1.2, page 111). La figure 62 présente l’évolution au cours du temps de 
l’équilibre entre bactéries et levures au sein de la communauté microbienne mise en jeu dans 
le procédé et de la concentration en acide butyrique dans la phase liquide. 
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figure 62 : Evolution au cours du temps de la quantification relative des bactéries (Sphingomonas sp. et la souche 
C24) et des levures (Candida hellenica et Candida kruseï) au sein de la communauté microbienne mise en jeu 
dans le procédé et de la concentration en acide butyrique dans la phase liquide. 
Les résultats issus des premiers prélèvements ne sont pas présentés sur la figure car la 
méthode d’hybridation in situ n’a pas permis de traiter correctement des échantillons 
cellulaires dont la concentration en biomasse est très faible (DO inférieure à l’unité). En effet, 
la visualisation de ces préparations a révélé que les microorganismes se présentent 
majoritairement sous forme d’agrégats, empêchant tout comptage visuel. Pour des 
concentrations en biomasse plus élevées, les agrégats deviennent largement minoritaires et 
sont de taille inférieure. Le comptage est possible et s’effectue alors sur des microorganismes 
uniformément répartis sur la lame de préparation. 
Le premier phénomène qui peut être mis en avant d’après la figure précédente est une 
évolution rapide de l’équilibre microbien sur les premières heures de fonctionnement du 
procédé. Pour rappel, lors de l’ensemencement du réacteur, pour chaque microorganisme, un 
volume équivalent à une quantité de biomasse de 0,15 unités de DO a été introduit dans le 
réacteur. Les quatre microorganismes étudiés ne présentant pas tous la même corrélation entre 
la concentration en biomasse et la mesure de l’absorbance de la suspension, il est évident que 
l’ensemencement ne conduit pas à une concentration initiale strictement équivalente en 
chacun des microorganismes dans le réacteur. Néanmoins, le rapport de quantification relative 
entre les bactéries et les levures devrait être proche de 1 (quantification des levures totales 
équivalente à celle des bactéries totales). Jusqu’à 40 heures de fonctionnement, on assiste à 
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une croissance relative des levures qui vont jusqu’à représenter 90% de la biomasse dans le 
réacteur. Cette phase semble correspondre à un régime transitoire de démarrage du procédé. 
En effet, pendant cette période, la concentration en CO2 dans le gaz de sortie augmente pour 
se stabiliser ensuite, l’acide butyrique s’accumule dans la phase liquide et les différents 
pourcentages de transfert des trois polluants se stabilisent à une valeur quasi constante. 
Jusqu’à 76 heures, la tendance s’inverse et l’on retrouve une répartition équivalente entre 
bactéries et levures dans le réacteur. Enfin, à partir de 76 heures de fonctionnement, on 
retrouve une quantification relative plus importante des levures. Dès la 130ème heure, la part 
relative des bactéries est inférieure à 1%. Nous pouvons considérer qu’une sélection s’est 
opérée sur la diversité microbienne présente au départ et que les bactéries ont été rapidement 
éliminées de l’écosystème. Ce résultat est d’autant plus surprenant que les quatre 
microorganismes utilisés ont été isolés à partir de boues activées par leur aptitude à dégrader 
les polluants de l’étude (Daubert-Deleris, 2001). De plus, il semble que l’accumulation 
d’acide butyrique dans la phase liquide soit corrélée à la dynamique de la population 
bactérienne. En effet, une décroissance relative de la population bactérienne semble entraîner 
une hausse de la concentration d’acide butyrique dans le milieu. Cette constatation soulève la 
question du rôle majeur des bactéries dans la consommation de l’acide butyrique. Même si les 
levures présentent une capacité à dégrader cet acide (en témoigne la croissance de la 
concentration en matière sèche couplée à la diminution de la concentration en acide, à partir 
de 190 heures), la présence des populations bactériennes en concentration importante semble 
être un élément indispensable au maintien d’une faible concentration d’acide butyrique en 
phase liquide. 
Il est important de noter ici qu’un ratio égal à l’unité entre la quantification des bactéries et 
celle des levures ne signifie pas une contribution équivalente de la part des bactéries et des 
levures à l’activité épuratoire. En effet, on peut considérer que l’activité épuratoire est 
directement liée à l’activité métabolique et donc, à la quantité de protéines impliquées dans le 
voies métaboliques. Ceci signifierait que la contribution des deux groupes à l’activité 
épuratoire totale soit directement liée aux masses de bactéries et de levures présentes dans le 
bioréacteur (en faisant l’hypothèse que les compositions en protéines des différents 
microorganismes sont identiques). En prenant un diamètre moyen des bactéries cinq fois 
inférieur à celui des levures, des quantifications équivalentes en bactéries et en levures 
(50%/50%) supposeraient une masse de bactéries 125 fois inférieure à celle des levures, c’est-
à-dire, une contribution relative des bactéries à l’activité épuratoire totale égale à 0,4%. Ceci 
souligne qu’en plus de leur nécessaire présence, un nombre important de microorganismes 
procaryotes semble requis afin de prendre en charge de façon satisfaisante la dégradation d’un 
sous-produit issu du catabolisme eucaryote. La stratégie d’inoculation que nous avons 
appliquée ne semble donc pas adaptée. En effet, pour que les procaryotes et les eucaryotes 
assurent une contribution équivalente aux performances du procédé, faudrait respecter un 
rapport du nombre d’individus égal à 125/1 en faveur des bactéries soit une quantification 
relative de 99,2%. 
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3.4.2 - Etude du rendement de marquage et de la viabilité 
Comme indiqué précédemment, les expériences d’hybridation in situ permettent d’accéder 
aux nombre de microorganismes totaux et au nombre de microorganismes marqués. Il est 
donc possible de calculer le rendement de marquage des deux groupes étudiés, c’est-à-dire les 
bactéries et les levures. Dans le cas des bactéries, même si nous observons leur disparition 
progressive, le rendement de marquage qui leur est associé est toujours proche de 100%. Pour 
ce qui est des levures, la figure 63 présente l’évolution au cours du temps du rendement de 
marquage des levures et de la concentration d’acide butyrique en phase liquide. 
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figure 63 : Evolution au cours du temps du rendement de marquage des levures (Candida hellenica et Candida 
kruseï) et de la concentration en acide butyrique dans la phase liquide. 
Les résultats montrent qu’une corrélation peut être proposée entre le rendement de marquage 
des levures et la concentration en acide butyrique dans la phase liquide. En effet, on observe 
que le rendement diminue quand la concentration augmente. Il est important de rappeler ici 
que les sondes fluorescentes s’apparient avec des séquences oligonucléotidiques spécifiques 
des ARN ribosomiques des microorganismes. Une diminution du rendement de marquage 
pourrait donc avoir plusieurs causes. Il peut s’agir d’une modification de la perméabilité des 
cellules par rapport aux sondes. Cette hypothèse paraît peu probable car le protocole de 
préparation reste inchangé et parce que cette modification n’affecterait que certains 
microorganismes. Les conditions de stringence peuvent varier. Ces conditions étant 
directement liées au protocole opératoire, qui est resté inchangé, cette hypothèse n’est pas 
retenue. Enfin, la quantité des ARN ribosomiques cibles contenus dans les cellules peut avoir 
diminué, ce qui conduit à un marquage dont l’intensité est moindre voire à une absence de 
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possibles de ce composé sur les microorganismes ont ensuite été étudiés. On peut donc lui 
attribuer l’effet généralement constaté d’un acide faible avec l’induction des pompes à 
protons ATP-dépendantes et la déplétion énergétique inhérente. De plus, il a été montré que, 
sous certaines conditions, l’acide butyrique pouvait induire le mécanisme de l’apoptose chez 
les cellules eucaryotes. Nous pouvons donc supposer que cette induction est aussi valable 
chez la levure et dans des conditions qui restent à déterminer. Ainsi, l’acide butyrique 
présenterait des propriétés inhibitrices (déplétion énergétique) et toxiques (apoptose) sur les 
microorganismes présents et, plus particulièrement, sur les levures Candida hellenica et 
Candida kruseï. 
La seconde partie traitait de l’étude des performances d’épuration du procédé. Pour cela, nous 
avons souhaité appliquer des charges polluantes supérieures à celles choisies lors de l’étude 
précédente. Les résultats obtenus sont très encourageants car le procédé autorise des capacités 
épuratoires élevées (tableau 26). 
tableau 26 : Capacités épuratoires obtenues avec le procédé hybride de dégradation biologique des COV lors de 
cette étude. Sont figurées les valeurs issues de l’étude précédente et celles issues de la littérature. 
CE cette étude CE (Daubert-Deleris, 2001) CE littérature
(kgCOV.m
-3.h-1) (kgCOV.m
-3.h-1) (kgCOV.m
-3.h-1)
EtOH 7,09 0,38 0,21 Shim et al. , 1995
AB 5,8 0,44 0,04 Ottengraf et Van den Oever, 1983
0,14 Agathos et al. , 1997 
0,16 Kirchner et al ., 1989
référencesCOV considéré
MEC 0,18 0,13
 
Lors de la précédente étude (Daubert-Deleris, 2001), les performances de traitement de 
l’éthanol étaient les suivantes : CE=0,38 kgEtOH.m-3.h-1 avec une efficacité d’épuration proche 
de 100%. Dans notre cas, la capacité épuratoire maximale atteinte égalait 7,09 kgEtOH.m-3.h-1 
avec une efficacité d’épuration de 99%. Ces valeurs très élevées ont été maintenues pendant 
plusieurs heures. Elles apparaissent bien supérieures à celles reportées dans la littérature : 
CE=0,21 kgEtOH.m-3.h-1 (Shim et al., 1995). Concernant l’acétate de butyle, l’étude précédente 
présentait les résultats suivants : CE=0,44 kgAB.m-3.h-1 avec une efficacité d’épuration proche 
de 100%. Les résultats obtenus dans cette étude sont, là encore, largement supérieurs avec une 
capacité épuratoire de 5,80 kgAB.m-3.h-1 et une efficacité d’épuration de 83% maintenues 
pendant plusieurs jours. La littérature reporte la valeur de 0,04 kgAB.m-3.h-1  (Ottengraf et Van 
den Oever, 1983). Enfin, les résultats les plus faibles ont été rencontrés lors de l’épuration de 
la méthyl éthyl cétone. L’étude précédente fait état d’une capacité épuratoire de 0,13 
kgMEC.m-3.h-1 avec une efficacité d’épuration de 10%. Ces résultats sont très proches de ceux 
que nous avons obtenus, à savoir, CE=0,18 kgMEC.m-3.h-1 avec une efficacité d’épuration de 
10%. Il semblerait que nous ayons atteint, avec notre stratégie de mise en oeuvre et nos 
conditions de fonctionnement, les limites du procédé pour l’abattement de ce COV. La 
principale raison réside dans la faible vitesse de consommation de ce polluant par les 
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microorganismes, ce qui avait déjà été souligné lors de l’étude précédente. Nos performances 
sont ici comparables avec celles disponibles dans la littérature (CE=0,14 kgMEC.m-3.h-1, 
Agathos et al., 1997 ; CE=0,16 kgMEC.m-3.h-1, Kirchner et al., 1989). Les résultats  obtenus 
dans le cas du traitement de l’éthanol et de l’acétate de butyle démontrent la forte potentialité 
du procédé couplant l’aéro-éjecteur et le réacteur biologique. Néanmoins, les performances ne 
sont pas stables et l’accumulation d’acide butyrique semble impliquée dans cette baisse des 
capacités épuratoires. De ce fait, il apparaît difficile de déterminer la charge maximale 
admissible en polluant et la capacité épuratoire maximale de chacun des polluants en présence 
d’acide butyrique. Une des causes pouvant expliquer l’accumulation d’acide en phase liquide 
pourrait être la pression de sélection exercée sur les microorganismes lors de leur isolement à 
partir de boues activées. Cette sélection a conduit à l’obtention d’un consortium performant 
pour la dégradation des 3 COV étudiés mais qui apparaît peu apte à s’adapter face à d’autres 
polluants ou à certains sous-produits de dégradation. 
La dernière partie de ce chapitre traite de l’étude semi-quantitative de la dynamique 
microbienne. Les résultats obtenus ont montré que, malgré une phase de sélection et 
d’acclimatation permettant d’isoler des microorganismes capables de dégrader les trois COV 
choisis (Daubert-Deleris, 2001), l’équilibre entre les populations, instauré lors de 
l’ensemencement du réacteur biologique, évolue très rapidement. Cette évolution conduit 
même à la perte des bactéries (quantification relative inférieure à 1%) dès 120 heures environ. 
La disparition de cette population permettrait d’expliquer que les performances d’épuration de 
la méthyl éthyl cétone diminuent à partir de ce point. En effet, d’après le tableau 27, la souche 
Sphingomonas sp. est la seule pour laquelle, en présence de méthyl éthyl cétone et d’acétate 
de butyle, ce dernier n’est pas le substrat préférentiel. La perte de cette souche conduirait donc 
à ne plus dégrader la MEC en présence d’AB. 
tableau 27 : Résumé des résultats obtenus lors de l’étude précédente, concernant l’étude de dégradation des trois 
COV choisis en mode discontinu (Daubert-Deleris, 2001). 
EtOH AB MEC
Candida kruseï oui oui oui AB
Candida hellenica oui oui oui AB
Sphingmonas sp. oui ? oui MEC ?
Souche C24 oui oui oui AB
Capacité de dégradation Substrat 
préférentiel
 
De plus, la diminution de la contribution des populations procaryotes au sein de la biomasse 
totale semble favoriser l’accumulation d’acide butyrique. L’étude du rendement de marquage 
et de la viabilité des levures a permis de mettre en évidence que cet acide accumulé agissait 
sur l’activité métabolique des microorganismes. Ainsi, il a été possible d’observer des levures 
viables (présentant un marquage au DAPI focalisé dans le noyau) mais qui présenteraient une 
diminution de la quantité d’ARNr intracellulaires (pas de marquage avec la sonde PF2Cy5). 
Cette appauvrissement est généralement associé à une baisse de la synthèse protéique et donc 
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à une baisse de l’activité métabolique, ici associée à la consommation des polluants par la 
biomasse. Un autre effet a pu être mis en évidence. Il s’agit d’une chute de la viabilité des 
levures en présence de fortes concentrations d’acide butyrique (supérieures à 1,6 kg.m-3), 
après 160 heures de fonctionnement. Des observations ont montré des levures ne présentant 
aucun marquage avec le DAPI, donc possédant une chromatine déstructurée. Il est cependant 
difficile de préciser si la baisse de viabilité est imputable à l’effet d’acide faible (déplétion 
énergétique critique, arrêt de l’anabolisme) ou à une induction de l’apoptose. Néanmoins, 
nous pouvons dire que l’accumulation d’acide butyrique entraîne une diminution de la 
concentration en biomasse active et en biomasse viable. La présence en phase liquide de ce 
composé est donc en partie responsable de la baisse observée des vitesses spécifiques de 
dégradation et donc de la chute des performances d’épuration du procédé. 
Les fortes potentialités d’épuration de ce procédé ont été démontrées dans le cas de 
l’abattement de l’éthanol, de l’acétate de butyle et de la méthyl éthyl cétone. Les résultats 
obtenus constituent une première approche mais nécessiteraient d’être complétés afin de 
déterminer les charges maximales admissibles pour chacun des polluants, en évitant 
l’accumulation d’acide butyrique dans la phase liquide. Enfin, concernant l’acide butyrique, 
ses effets toxique et inhibiteur de l’activité épuratoire ont été mis en évidence sur les levures 
Candida kruseï et Candida hellenica. Il semblerait que l’accumulation de cet acide soit liée à 
la perte des populations bactériennes au sein du consortium biologique mis en œuvre. 
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 ETUDE DU PROCEDE MECANIQUE DE 
CONCENTRATION DES COV EN PHASE 
GAZEUSE  
 
Le quatrième et dernier chapitre est consacré au procédé mécanique de concentration 
des COV en phase gazeuse. Il présente, dans une première partie, l’étude de faisabilité des 
différentes étapes du procédé, réalisée au laboratoire, et les solutions technologiques retenues 
pour la réalisation d’un pilote semi-industriel. La deuxième partie  traite des essais réalisés en 
contexte industriel. Ceux-ci nous permettent d’envisager les potentialités et les limitations de 
cette technologie pour le pré-traitement de forts débits d’effluent gazeux faiblement pollués 
par des COV. Enfin, une évaluation économique du gain autorisé par ce procédé clôture ce 
chapitre. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
  
 
 
ETUDE DU PROCEDE MECANIQUE DE CONCENTRATION DES  COV EN PHASE GAZEUSE 
1 - Objectifs 
Après avoir décrit le procédé destructif constitué par l’association entre l’aéro-éjecteur 
et un réacteur de dégradation biologique, ce chapitre présente le second procédé développé 
sur la base du contacteur gaz-liquide, à savoir le procédé mécanique de concentration des 
COV en phase gazeuse. Ce procédé constitue un pré-traitement des polluants gazeux en 
transformant un fort débit faiblement pollué en faible débit fortement pollué. De ce fait, il 
permettra d’abaisser de façon sensible les coûts d’investissement et de fonctionnement du 
traitement placé en aval, qu’il soit de type destructif ou récupératif. 
Le procédé de concentration des COV en phase gazeuse s’appuie sur un couplage 
absorption/désorption de type strictement mécanique (figure 65). L’objectif est ici de 
récupérer les molécules polluantes en phase gazeuse tout en minimisant le volume d’air dans 
lequel elles seront diluées. Ceci est réalisé en couplant les deux étapes suivantes : 
 Une première étape d’absorption au cours de laquelle l’effluent gazeux pollué 
est mis en contact avec le solvant. Cette étape assure le transfert de molécules 
gazeuses vers la phase liquide. Parmi les molécules gazeuses qui sont 
absorbées, on retrouve les différents COV, et les gaz de l’air dans le cas où le 
solvant n’est pas saturé en ceux-ci. C’est donc au cours de cette étape que 
l’effluent gazeux est épuré. Le solvant, chargé en COV et en gaz de l’air 
dissous, est ensuite pompé vers la deuxième étape. 
 Au cours de la seconde étape, les gaz dissous sont désorbés. La désorption fait 
suite à l’application d’un état de déséquilibre thermodynamique. En effet, ce 
déséquilibre, qui peut être lié à un abaissement de la pression de la veine 
fluide, va imposer un transfert de matière de la phase liquide vers une phase 
gazeuse. Ce transfert s’applique à toutes les molécules dissoutes, c’est-à-dire 
aux COV et au gaz de l’air. Compte tenu de la faible solubilité des gaz de l’air 
dans une phase liquide, on obtient, en sortie, une phase gazeuse contenant les 
COV et peu de molécules d’oxygène et d’azote. Ainsi, la concentration en 
COV dans le gaz désorbé est plus élevée qu’elle ne l’était à l’entrée. La phase 
gazeuse et le solvant sont ensuite séparés à l’aide d’un dispositif cyclonique. 
163 
ETUDE DU PROCEDE MECANIQUE DE CONCENTRATION DES  COV EN PHASE GAZEUSE 
Effluent gazeux à traiter 
(débit élevé, [COV] faible)
Effluent gazeux épuré
(débit élevé, [COV] ≅ 0)
Absorption Désorption + Séparation G-L
Solvant + 
COV dissous
COV gazeux
(débit faible, [COV] élevée)
Solvant 
régénéré
Solvant 
régénéré
 
figure 65 : Vue schématique des deux étapes du procédé mécanique de concentration des COV en phase gazeuse. 
La première partie de ce chapitre présente l’étude de faisabilité menée au laboratoire pour 
chacune des étapes mises en œuvre. Les choix techniques retenus pour la réalisation d’un 
pilote semi-industriel sont aussi discutés. La seconde partie est consacrée aux résultats 
obtenus lors d’essais réalisés en contexte industriel. Ces campagnes ont pu être effectuées 
grâce à l’accueil de notre pilote sur le site de la société « Plantes et Industrie » (Groupe Pierre 
Fabre), située à Gaillac (Tarn, France). 
2 - Matériel et méthodes 
2.1 - Mise en œuvre du procédé et dosages 
2.1.1 - COV utilisés dans cette étude 
Les polluants choisis pour l’étude de faisabilité des différentes étapes du procédé 
mécanique de concentration sont les mêmes que dans le cas du procédé biologique de 
dégradation. Lors des essais réalisés en contexte industriel (Pierre Fabre, Gaillac), la nature 
des polluants rejetés nous était imposée. Les caractéristiques des COV rencontrés sont 
fournies dans le tableau 28. 
tableau 28 : Caractéristiques des COV rencontrés lors des essais réalisés en contexte industriel. Les valeurs des 
constantes de Henry sont issues des travaux de Sander (1997). 
Masse Température Solubilité dans Constante de 
molaire d'ébullition l'eau Henry
(10 -3  kg.mol -1 ) (°C, à 1 atm.) (kg.m -3 , à 20°C) (10 5  Pa, à 20°C )
Méthanol Alcool CH4O 67-56-1 32 64 infinie 0,3
Acétone Cétone CH6O 67-64-1 58 56 infinie 2,3
Dichlorométhane Halogénés CH2Cl2 75-09-2 85 40 13,2 127,1
Famille Formule N° CAS
 
2.1.2 - Présentation du pilote 
Comme nous l’avons exposé précédemment, le procédé met en œuvre deux étapes 
successives. Une première étape d’absorption et une seconde, constituée par les phénomènes 
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physiques de désorption et de séparation gaz-liquide. Un schéma général du procédé est 
proposé à la figure 66. 
Effluent gazeux pollué
COV liquide 
pur 
Air comprimé réseau 
Vers spectromètre 
de masse 
Vers spectromètre 
de masse 
Débit liquide jet 
tournant 
Gaz épuré
bar
-0,8
-1,0
-0,6 -0,4
-0,2
0
bar
-0,8
-1,0
-0,6 -0,4
-0,2
0
bar
-0,8
-1,0
-0,6 -0,4
-0,2
0
Débit liquide 
principal 
Vers spectromètre 
de masse 
Absorption 
Balance 
Aéro-
éjecteur 
Pompe
Désorption 
Séparation 
G-L
Pompe
Solvant 
recyclé
Solvant recyclé
Désorbeur
Hydrocyclone 
gaz-liquide 
inversé
COV gazeux concentré
Solvant 
recyclé
 
figure 66: Schéma du procédé mécanique de concentration des COV en phase gazeuse. 
Les parties du pilote correspondant à ces deux étapes sont décrites dans la suite. La génération 
d’un effluent gazeux artificiellement pollué par des COV fait appel au dispositif décrit dans le 
paragraphe 2.2.1, p 90. Dans le cas des essais réalisés en contexte industriel sur le site de 
« Plantes et Industrie » (Gaillac, 81), la pression disponible au niveau du point de prélèvement 
de l’effluent gazeux à traiter (cheminée d’extraction) était trop faible (< 20 mbars). Elle ne 
permettait pas d’assurer un débit suffisant compte tenu de la perte de charge induite par la 
présence d’une canalisation d’acheminement (diamètre=30.10-3 m, longueur=25 m) et de 
l’aéro-éjecteur. Une soufflante (Rietschle Thomas, série Bora, modèle SAP 50) a donc été 
placée entre le point de prélèvement de l’effluent et le pilote. Celle-ci nous assure une 
pression supérieure à 140 mbars pour des débits allant jusqu’à 5 Nm3.h-1. 
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a ) L’absorbeur 
Le contacteur gaz-liquide complet étudié comporte l’aéro-éjecteur et une colonne de 
séparation encore nommée réacteur (figure 67). 
Effluent gazeux à traiter 
(débit élevé, [COV] faible)
Effluent gazeux épuré
(débit élevé, [COV] ≅ 0)
Solvant + 
COV dissous
Solvant 
régénéré
Solvant 
régénéré
Prise d’échantillon 
gazeux
Vers désorption 
et séparation G-L
Purge solvant
Remplissage 
solvant
 
figure 67: Schéma du contacteur gaz-liquide complet comprenant l’aéro-éjecteur et le réacteur d’absorption. 
L’aéro-éjecteur utilisé est une version modifiée par ajout d’un dispositif permettant de mettre en rotation le jet 
diphasique sortant. 
La colonne utilisée possède un diamètre DR de 0,30 m et une hauteur de 0,40 m. Elle peut 
contenir un volume de liquide pouvant aller jusqu’à 28.10-3 m3. Une entrée et une sortie, 
situées au niveau de la base, permettent le remplissage et la purge du pilote avec le solvant 
choisi. Le soutirage du solvant contenant les polluants transférés et qui sera acheminé par 
pompage vers l’étape de désorption et de séparation gaz-liquide est aussi situé au niveau de la 
base du réacteur. Enfin, la sortie de l’effluent gazeux épuré s’effectue par la partie haute du 
réacteur où une prise d’échantillon permet de mesurer la concentration en COV dans la phase 
gazeuse après absorption. L’aéro-éjecteur est placé sur la platine supérieure de la colonne. 
Son orifice de sortie est dirigé vers le bas, ceci afin de limiter les problèmes de mise en 
fonctionnement de l’installation (remontée de solvant dans le circuit gazeux). Il est réalisé en 
inox afin de présenter une résistance chimique satisfaisante dans le cas du traitement de 
polluants variés. Il a été a priori dimensionné pour traiter un débit d’effluent gazeux 
maximum de 10 Nm3.h-1. Ses dimensions caractéristiques sont représentées sur la figure 68 et 
les valeurs sont fournies dans le tableau 29. 
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Gaz
(phase motrice) Jet diphasique
Liquide
(phase entrainée)
Di
Zone d’entrée avec 
le cône
Zone de dispersion 
avec le tube de sortie
Pression amont PA
Pression aval P0
DS1 DS2
LS2LS1
Li
DcDe
 
figure 68: Représentation schématique des dimensions caractéristiques de l’aéro-éjecteur. 
tableau 29: Dimensions caractéristiques de l’aéro-éjecteur utilisé pour l’étude de l’influence des paramètres 
opératoires sur les performances de transfert. 
Dc
(10-3 m) 
Di
(10-3 m) 
Li
(10-3 m) 
DS1
(10-3 m) 
LS1
(10-3 m) 
DS2
(10-3 m) 
LS2
(10-3 m) 
4 8,4 22 14,1 72 18,7 87 
b ) Le dispositif de « jet tournant » 
Afin d’augmenter les performances de transfert dans le cas des composés organiques 
volatils les moins solubles, l’aéro-éjecteur a été modifié afin d’assurer une aire spécifique 
d’échange et un niveau de turbulence au voisinage des bulles de gaz supérieurs. Cela a été 
réalisé en provoquant la mise en rotation du jet diphasique obtenu en sortie. Pour respecter le 
critère initial de rusticité du contacteur gaz-liquide, ce jet tournant est réalisé par des moyens 
strictement hydrodynamiques. Un dispositif assurant l’injection d'un débit liquide tangentiel 
est ainsi ajouté à la sortie de l’aéro-éjecteur (figures 69 et 70). 
QL
QT
QG
Aéro-éjecteur
« Jet tournant »
 
figure 69: Vues extérieures et en coupe partielle de l’aéro-éjecteur et du système de « jet tournant ». QG  
correspond au débit de l’effluent gazeux pollué en entrée d’aéro-éjecteur. QL correspond au débit liquide qui est 
injecté au niveau de la vena contracta créée par l’écoulement gazeux. QT correspond au débit liquide injecté 
tangentiellement au jet diphasique pour le mettre en rotation. 
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figure 70: Schéma simplifié du contacteur gaz-liquide complet comprenant l’aéro-éjecteur modifié par ajout du 
système de « jet tournant » et le réacteur d’absorption. QG  correspond au débit de l’effluent gazeux pollué en 
entrée d’aéro-éjecteur. QL correspond au débit liquide qui est injecté au niveau de la vena contracta créée par 
l’écoulement gazeux. QT correspond au débit liquide injecté tangentiellement au jet diphasique pour le mettre en 
rotation. 
Une pompe (FLYGT, modèle PRX60) permet d’assurer simultanément les débits liquides, QL 
et QT, vers l’aéro-éjecteur (figure 66, p165). Le débit de solvant contenant les polluants 
transférés, QP, vers l’étape de désorption et de séparation gaz-liquide est assuré par une 
seconde pompe (FLYGT, modèle PXN 413H). Le montage est réalisé de manière hermétique 
afin de pouvoir réaliser les dosages de la phase gazeuse : seule une sortie permet d’évacuer 
l’effluent gazeux épuré vers l’extérieur. Une purge de solvant permet de prélever des 
échantillons et de doser les concentrations en COV de la phase liquide. Nous avons donc 
accès aux concentrations en COV dans la phase liquide ainsi que dans l’effluent gazeux, avant 
et après absorption. 
c ) Le désorbeur et le séparateur gaz-liquide 
Le désorbeur est un dispositif permettant de maintenir la veine fluide en dépression 
pendant un temps déterminé (figure 71). Cet abaissement de pression est tel que l’on atteint la 
pression de vapeur saturante du solvant. On assiste alors à la cavitation de la veine liquide 
dans le dispositif. Le solvant et les différents gaz dissous sont alors vaporisés pour former une 
phase gazeuse uniforme. Deux manomètres (ITEC, classe 1), graduées de 0 à -1 bar, situés en 
entrée et en sortie, permettent de suivre l’évolution de la pression dans le désorbeur. A la 
sortie du désorbeur, la pression appliquée à la veine fluide augmente, ce qui cause l’implosion 
de la phase gazeuse formée par le solvant vaporisé. Nous retrouvons donc, en sortie, un 
écoulement diphasique avec une phase liquide majoritaire constituée par le solvant et une 
phase gazeuse constituée de bulles et contenant les différents gaz dissous, dont les COV 
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gazeux. Cette phase gazeuse, présentant un faible débit et une concentration en polluant 
élevée, sera séparée du solvant grâce à l’hydrocyclone placé en aval. Une description détaillée 
du sépatareur gaz-liquide est fournie p 89 dans le paragraphe dédié à sa mise au point. Le 
solvant « régénéré » peut être recyclé vers l’étape d’absorption. 
Désorbeur
Séparateur 
gaz-liquide
Solvant 
régénéré
Gaz 
désorbé
Solvant + 
COV dissous
 
figure 71: Représentation schématique du dispositif de désorption et de séparation gaz-liquide. Deux 
manomètres, placés en entrée et en sortie de désorbeur, permettent de suivre l’évolution de la pression dans le 
dispositif. En sortie du désorbeur nous retrouvons un écoulement diphasique avec une phase liquide majoritaire 
constituée par le solvant et une phase gazeuse constituée de bulles et contenant les différents gaz dissous, dont 
les COV gazeux. C’est cette phase gazeuse qui sera séparée du solvant dans l’hydrocyclone situé en aval. 
2.1.3 - Mise en œuvre du pilote 
Lors de la mise en fonctionnement de l’installation, l’absorbeur est d’abord alimenté 
par de l’air non pollué avec le débit QG choisi pour l’essai à réaliser (l’écoulement d’air 
chargé en COV est envoyé vers la purge). Les différents paramètres opératoires (QG, QL, QT et 
QP) sont réglés à leur valeur de consigne. Cette procédure de mise en fonctionnement permet 
de stabiliser la structure de l’écoulement dans le contacteur et d’éviter ainsi un régime 
transitoire initial non directement lié au phénomène de transfert lui-même. 
Dans le cas de l’étude de faisabilité réalisée au laboratoire, les débits de COV sont réglés pour 
obtenir la concentration voulue dans le gaz. Après avoir démarré l’acquisition en ligne de la 
masse des fioles contenant les COV, l’expérience peut commencer. La vanne “trois voies” 
située sur le circuit de barbotage est commutée vers l’installation de manière à envoyer 
l’effluent gazeux pollué vers l’aéro-éjecteur. 
Dans le cas des essais réalisés en contexte industriel, la soufflante est mise en route sans 
commuter l’arrivée de l’effluent gazeux à traiter de façon à régler les différents paramètres 
opératoires. L’expérience démarre quand l’arrivée de l’effluent pollué est reliée à l’entrée de 
la soufflante. 
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Un chronomètre, déclenché lors de la commutation de la vanne, permet de connaître les temps 
de prise des différents échantillons gazeux et liquides contenant les COV. Les  échantillons 
gazeux sont prélevés en trois points de l’installation (en entrée et en sortie de l’absorbeur, en 
sortie du séparateur gaz-liquide). Les échantillons liquides sont prélevés grâce à la vanne de 
purge située sous le réacteur d’absorption et directement stockés à -20°C jusqu’à leur analyse. 
2.1.4 - Solvants utilisés pour l’étape d’absorption 
Pour des raisons de sécurité, de facilité de manipulation et de coût, le solvant 
initialement choisi pour réaliser l’étape d’absorption est de l’eau du réseau. Dans un deuxième 
temps, des essais ont été réalisés en utilisant un solvant commercial, le « Genosorb  1843» 
(Clariant), qui est un éther di-butylique de polyéthylène glycol (PEG-DBE). Ce solvant est 
particulièrement recommandé dans le cas de l’absorption de composés apolaires gazeux 
(hydrocarbures, composés halogénés, éthers,…), il est très peu soluble dans l’eau. Ses 
caractéristiques physico-chimiques sont présentées dans le tableau 30. 
tableau 30 : Principales caractéristiques physico-chimiques du « Genosorb 1843 » (Clariant). 
Masse molaire Température d'ébullition 
Viscosité 
cinématique 
Tension de 
vapeur 
Solubilité dans 
l'eau 
(10 -3  kg.mol -1 ) (°C, à 1 atm.) (10 -6  m 2 .s -1 , à 20°C) ( Pa, à 20°C) (%m/m, à 20°C)
270 > 250 0,93 4 à 5 < 203 < 1,5
densité
 
2.1.5 - Dosage des COV 
Les concentrations en COV dans la phase gazeuse en entrée (effluent pollué à traiter), 
en sortie du contacteur gaz-liquide (effluent épuré) et en sortie du séparateur gaz-liquide 
(effluent concentré) sont déterminées à l’aide d’un spectromètre de masse (PRIMA 600S) 
comme décrit dans le paragraphe 2.3, p 93. Les prélèvements de la phase gazeuse sont réalisés 
à l’aide d’une pompe péristaltique (pompe Masterflex 600 tr/min, tuyau Verprène, diamètre 
interne 3 mm) avec des poches de prélèvement gazeux (Alltech, volume=56 L, embout en 
inox). Le volume gazeux prélevé peut atteindre plus de 50 L. Le gaz contenu dans ces poches 
est ensuite injecté dans la vanne d’échantillonage du spectromètre de masse à l’aide d’une 
pompe péristaltique (pompe Masterflex 600 tr/min, tuyau Verprène, diamètre interne 3 mm). 
Le matériau des tuyaux a été choisi de manière à ce que les COV ne s’adsorbent pas. La 
fréquence des analyses, généralement fixée à un dosage toutes les 15 secondes, peut être 
modifiée à chaque instant. Les données sont stockées sur un PC d’acquisition. 
Les concentrations en COV dans la phase liquide sont mesurées par chromatographie en 
phase gazeuse à l’aide d’un chromatographe Hewlett-Packard 5700A équipé d’une colonne de 
1,5 m de longueur et de 0,002 m de diamètre remplie de Porapack Q, comme décrit dans le 
paragraphe 2.1.3, p114. 
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2.1.6 - Dosage des gaz de l’air 
Le dosage des gaz de l’air, c’est-à-dire le dioxygène, le diazote, l’argon et le dioxyde 
de carbone, a été effectué sur les échantillons gazeux prélevés afin d’étudier les mécanismes 
mis en œuvre lors du processus de désorption. Il fait appel à l’utilisation du spectromètre de 
masse (PRIMA 600S). L’étalonnage est réalisé avec de l’air comprimé du réseau dont la 
composition en pourcentage volumique est  %N2=78,09% ; %O2=20,95% ; %Ar=0,93% et 
%CO2=0,03%. 
2.2 - Mesure de la tension superficielle 
La mesure de la tension superficielle des solutions est réalisée grâce à un tensiomètre 
automatique « à lame de platine » (Prolabo). Cet appareillage fait appel à la méthode de la 
lame de Wilhelmy. Dans cette méthode, une fine plaque de platine est suspendue à l’un des 
bras d’une balance et plonge dans un liquide contenu dans un réservoir. La tension 
superficielle est déterminée en mesurant la traction au moment où la lame se détache de la 
surface. Le détachement est accompli, soit en abaissant le réservoir, c’est-à-dire en abaissant 
la surface libre, soit en élevant la balance. Une précision d’environ 0,1% peut être obtenue par 
cette méthode. Une autre alternative consiste à soulever le liquide graduellement jusqu’à ce 
qu’il touche la plaque suspendue au bras de la balance. L’accroissement de poids est mesuré 
et la tension superficielle calculée. Dans notre cas, c’est cette deuxième alternative qui a été 
choisie car elle nous offre des résultats présentant une meilleure reproductibilité. L’étalonnage 
de l’appareil est effectué avec de l’eau ultrapure (valeur de la tension superficielle égale à 
72,0 dyn.cm-1, à 24,5°C). Durant les mesures, une attention particulière est portée sur l’état de 
propreté de la verrerie utilisée. Pour chaque solution, la mesure est répétée trois fois afin de 
s’assurer de la fiabilité des résultats. 
3 - Etude de la faisabilité de chacune des étapes mises en œuvre 
3.1 - Etape d’absorption : amélioration des performances de transfert par 
adjonction d’un « jet tournant » 
Nous avons précédemment vu que les performances de transfert augmentent avec la 
valeur du volume utile. Cette grandeur représente le volume participant de manière effective 
au transfert gaz-liquide. Une des solutions envisagées pour augmenter la valeur de ce volume 
sans modifier la géométrie de la colonne est l’obtention d’une aire spécifique d’échange et 
d’un niveau de turbulence supérieurs. Ceci est réalisé par la mise en rotation du jet diphasique 
en sortie de l’aéro-éjecteur. Ainsi, une étude a été réalisée afin de déterminer l’amélioration 
des performances de transfert apportée par ce « jet tournant ». Le pourcentage de transfert a 
été déterminé en fonction du débit liquide QL envoyé au niveau de la vena contracta et ce, 
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pour trois valeurs du débit QT mesuré au niveau du « jet tournant ». Les résultats 
expérimentaux obtenus pour le transfert de l’éthanol, de la méthyl éthyl cétone et de l’acétate 
de butyle sont présentés sur la figure 72. 
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figure 72: Evolution, en fonction des débits liquides QL, admis au niveau de la vena contacta, et QT, admis au 
niveau du « jet tournant », du pourcentage de COV obtenu avec l’aéro-éjecteur équipé du dispositif de « jet 
tournant ». Les conditions opératoires sont décrites ci-après : QG=2,78.10-3 Nm3.s-1 ; QT=0 m3.h-1 (♦) ; 
QT=0,50 m3.h-1 (□) ; QT=0,92 m3.h-1 (▲) ; CGE=2,4.10-3 kg.Nm-3 (EtOH) ; CGE=5,9.10-3 kg.Nm-3 (AB) et 
CGE=14,0.10-3 kg.Nm-3 (MEC). 
Une analyse rapide des résultats nous montre que le « jet tournant » apporte une amélioration 
des performances de transfert comprise entre 5% et 12% quel que le COV considéré. 
Concernant l’éthanol, composé le plus soluble, on peut observer une amélioration du 
pourcentage de transfert comprise entre 5 et 10% entre un débit QT nul et un débit égal à 
0,92 m3.h-1. Compte tenu de la très faible valeur de constante de Henry de ce composé 
(He=0,3.105 Pa à 20°C), on peut essentiellement attribuer cette hausse des performances de 
transfert à une augmentation de l’aire spécifique d’échange. Pour l’acétate de butyle, 
présentant une valeur de constante de Henry supérieure (He=17,9.105 Pa à 20°C), les 
pourcentages de transfert obtenus avec jet tournant sont sensiblement supérieurs et 
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permettraient d’atteindre 90% (avec les paramètres opératoires suivants : QL=0,75 m3.h-1, 
QT=0,92 m3.h-1 et VU=7.10-3 m3). Dans le cas de composés peu solubles, l’intérêt de générer 
un jet tournant à la sortie de l’aéro-éjecteur apparaît plus marqué. Cette différence de 
sensibilité peut être attribuée au fait que la mise en rotation du jet agit, ici, sur l’augmentation 
de l’aire spécifique d’échange et sur la turbulence accrue générée au sein de la phase liquide 
donc sur la résistance au transfert de matière localisée au niveau de la couche limite coté 
liquide. Enfin, si l’on s’intéresse au transfert de la méthyl éthyl cétone, l’apport du « jet 
tournant » permet d’atteindre un pourcentage de transfert égal à 100% pour une valeur de QL 
supérieure ou égale à 0,75 m3.h-1 et une valeur de QT supérieure ou égale à 0,50 m3.h-1. 
Cependant, l’écart des performances de transfert avec et sans jet tournant (inférieur à 8%) est 
moins important que dans le cas de l’acétate de butyle. 
En conclusion, ce système additionnel apporte une amélioration des performances de transfert 
pour tous les composés considérés mais ce gain est plus important dans le cas de composés 
peu solubles car le « jet tournant » permet d’augmenter l’aire spécifique d’échange et de 
générer une intensité turbulente supérieure dans la phase liquide située au voisinage des 
bulles. Cette intensité turbulente accrue autorise une diminution de la résistance au transfert 
de matière localisée dans la couche limite coté liquide, et donc facilite préférentiellement le 
transfert des composés les moins solubles. 
3.2 - Etape de désorption 
3.2.1 - Principe de la désorption 
Le procédé complet est basé sur la succession de deux phénomènes successifs : 
l'absorption des COV gazeux dans un solvant et la désorption des gaz dissous (suivie de la 
récupération des gaz désorbés). L'absorption ayant lieu dans des conditions de pression et de 
température normales (pression atmosphérique, température ambiante), la désorption des gaz 
dissous est réalisée en provoquant un déséquilibre thermodynamique. En effet, selon la loi de 
Henry, la concentration de saturation (ou concentration à l’équilibre) d'un gaz dissous dans un 
liquide, Ci, peut être exprimée en fonction de la pression partielle du polluant en phase 
gazeuse, pi, et de la valeur de la constante de Henry, Hei, qui lui est associée : pi = Ci * Hei . 
Après l’absorbeur, le solvant contenant les gaz dissous traverse le désorbeur. La pression de la 
veine fluide diminue brusquement entraînant une chute de la pression partielle du polluant, et 
donc une baisse de la concentration de saturation (figure 73). Ceci provoque un transfert de 
matière des molécules dissoutes du solvant vers une phase gazeuse. Dans un premier temps, 
cette phase gazeuse est formée par nucléation, c’est-à-dire que des molécules à l’état gazeux 
vont s’agglomérer autour de germes (particules en suspension, aspérités des surfaces) pour 
former des bulles primitives de très petite taille. Le volume de ces bulles va ensuite augmenter 
grâce au flux de matière transféré du solvant vers la phase gazeuse et au phénomène de 
coalescence. 
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figure 73: Schématisation de la relation de Henry liant la concentration d’un composé en phase liquide (Ci) et la 
pression partielle de ce composé en phase gazeuse (pi). Le déséquilibre thermodynamique généré par la 
diminution de pression au sein du désorbeur est illustré par le passage de l’état d’équilibre (1) à l’état de 
déséquilibre (1’). Le solvant se trouve alors dans un état de sursaturation en gaz dissous. Il y a transfert de 
matière du solvant vers la phase gazeuse jusqu’à atteindre une concentration C2 dans la phase liquide. Le 
système a atteint un nouvel état d’équilibre (2). 
3.2.2 - Etude cinétique de la désorption 
Compte tenu du principe retenu pour effectuer la désorption des gaz dissous, la 
connaissance des cinétiques de désorption est un paramètre primordial car avec le système de 
désorption envisagé, le temps de séjour de la phase liquide y sera très court, de l'ordre de 
quelques dizaines de millisecondes. Il nous faut donc savoir si ce très court délai est suffisant 
pour l'accomplissement de la désorption, même dans des conditions favorables de température 
et de pression. La littérature concernant le sujet est très pauvre. Un auteur fait cependant état 
de la cinétique de désorption des gaz dissous (Ripoll, 1989) mais aucune échelle de temps 
n’est disponible. Afin de mieux caractériser la cinétique de désorption des COV dissous, nous 
avons donc mis au point un dispositif expérimental permettant de reproduire au mieux les 
conditions physiques dans lesquelles évolue la veine fluide lors de son passage dans le 
désorbeur (figure 74). Ce dispositif doit permettre d’assurer un passage brutal d'une pression 
absolue relativement élevée (de 1 à 3 bars) à la tension de vapeur du liquide (environ 30 
mbars). L’énergie locale disponible doit être élevée afin de rendre compte du phénomène de 
cavitation. Dans le désorbeur, la phase gazeuse présente est issue de la cavitation et du 
phénomène de désorption. Le dispositif expérimental ne doit donc pas contenir de ciel gazeux 
afin de limiter les phénomènes initiaux de transfert de COV du solvant vers le ciel gazeux dû 
à un simple gradient de concentration entre les deux phases. En effet, la variation de 
concentration des COV en phase liquide ne doit dépendre que du transfert de matière inhérent 
au phénomène de désorption. 
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a ) Dispositif expérimental 
r
Vanne
Turbine Rushton
Solution aqueuse 
de COV
Vanne de 
prélèvement
Seringue
(échantillon liquide)
Pompe à vide
Remontée de liquide dans le 
tube due à la dépression
Réacteur en dépression  
figure 74: Schéma du dispositif expérimental utilisé pour étudier la cinétique de désorption des COV dissous. Le 
système comprend un réacteur contenant une solution aqueuse de COV et une pompe à vide permettant de 
simuler la dépression subie par le fluide lors de son passage dans le désorbeur. 
L’installation expérimentale est composée d’un réacteur en verre de volume utile égal 
à 2.10-3 m3. Afin de faire varier l’énergie locale fournie et d’évaluer son influence sur la 
cinétique de désorption, le réacteur est équipé d’un système d’agitation composé d’une 
turbine de type Rushton à 4 pales et d’un moteur placé dans le socle. Le système de régulation 
de la vitesse d’agitation est situé sur un boîtier externe. Ce réacteur est relié à une pompe à 
vide permettant d’appliquer la dépression désirée (pompe à palettes Alcatel). Une vanne 
permet d’isoler la pompe du réacteur. Le suivi de l’évolution de la pression dans le réacteur 
fait appel à un manomètre gradué de 1 à -1 bar (type Bourdon, classe 1). Le prélèvement 
d’échantillon de la phase liquide est assuré par une seringue reliée à une vanne de 
prélèvement. Il est important de noter que nous voulions minimiser la surface de contact entre 
le solvant et la phase gazeuse. Le tuyau reliant le réacteur à la pompe à vide comprend donc 
une portion verticale de 1 m située au-dessus du réacteur. En remplissant le réacteur avec un 
volume tel que la surface du liquide se situe au niveau de cette portion, la surface d’échange 
entre le solvant et le ciel gazeux est sensiblement réduite (50 mm²). Lors de la descente en 
pression, la portion verticale du tube joue le rôle de zone « tampon », le niveau de liquide peut 
ainsi monter sans être aspiré par la pompe, ce qui nuirait à son fonctionnement. 
b ) Mise en œuvre 
Nous avons choisi d’étudier la cinétique de désorption d’un mélange de deux COV 
modèles ayant des valeurs de constante de Henry sensiblement différentes : l’éthanol 
(He=0,3.105 Pa à 20°C) et l’acétate de butyle (He=17,9.105 Pa à 20°C). La solution aqueuse de 
COV est préparée par pesée des COV et dilution dans un volume final d’eau du réseau égal à 
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3.10-3 m3. La concentration initiale des COV dans la solution aqueuse est proche de 6 kg.m-3. 
Cette solution est alors introduite dans le réacteur. Il est indispensable de ne piéger aucune 
bulle d’air dans le réacteur lors de cette manipulation. En effet, considérons l’air comme un 
gaz parfait. Ainsi, entre deux états stables d’un système fermé où la température n’évolue pas, 
on peut écrire P1V1 = P2V2 soit V2/V1 = P1/P2. En prenant P1 égal à 105 Pa et P2 égal à 2340 
Pa (tension de vapeur de l’eau à 20°C), on peut calculer que le facteur d’expansion de volume 
de la bulle d’air est égal à 50. Toute bulle d’air piégée dès le départ de la manipulation 
occupera donc un volume au maximum 50 fois supérieur lors de la descente en pression. Ceci 
provoquerait une remontée de liquide dans le tube relié à la pompe à vide et empêcherait le 
bon déroulement de la manipulation. 
Une fois la pompe à vide mise en route, la vanne située en amont de cette dernière est ouverte, 
entraînant la descente en pression dans le réacteur. Des échantillons de la phase liquide sont 
régulièrement prélevés puis stockés à -20°C jusqu’à analyse par chromatographie en phase 
gazeuse. 
Plusieurs manipulations ont été réalisées en appliquant différentes puissances d’agitation afin 
d’étudier l’influence de l’apport local d’énergie sur la cinétique de désorption. 
c ) Cinétique de désorption sans agitation 
Une première manipulation a été réalisée en soumettant la phase liquide contenue dans 
le réacteur à une dépression mais sans apport d’énergie sous forme de quantité de mouvement 
(agitation). La température initiale de la solution a été mesurée. Elle était égale à 23°C. 
L’évolution de la pression et des concentrations en éthanol et en acétate de butyle dans la 
phase liquide a été suivie au cours du temps. Les résultats sont présentés sur la figure 75. 
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figure 75: Evolution au cours du temps de la pression et des concentrations d’éthanol et d’acétate de butyle en 
phase liquide. Cette manipulation a été réalisée sans apport d’énergie sous forme de quantité de mouvement 
(agitation). 
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L’évolution de la pression relative au cours du temps montre que le dispositif expérimental 
permet d’appliquer de manière brutale une pression égale à –0,95 bars. Elle décroît ensuite de 
manière plus lente jusqu’à atteindre –0,98 bars après deux heures de fonctionnement. Cette 
valeur correspond à la pression de vapeur saturante de l’acétate de butyle à la température de 
23°C (l’évolution de la pression de vapeur saturante en fonction de la température est fournie 
en annexe 2). Ceci permet d’expliquer la décroissance modérée de la concentration d’acétate 
de butyle en phase liquide, observée jusqu’à 2 heures de fonctionnement environ. Cette faible 
vitesse de variation de la concentration d’acétate de butyle semble correspondre à l’existence 
d’un phénomène de transfert au niveau de la très faible surface libre du liquide (figure 74). On 
observe ensuite une décroissance sensiblement plus rapide de la concentration en phase 
liquide dès que la pression atteint la valeur de –0,98 bars. Nous pouvons alors penser qu’il y a 
changement d’état de l’acétate de butyle. Cette hypothèse est étayée par l’apparition de bulles 
de gaz au sein même de la phase liquide. Les premières bulles apparaissent au niveau de la 
surface en inox du dispositif d’agitation puis des bulles naissent au sein même de la phase 
liquide. Comme généralement constaté, la nucléation des premières bulles est donc favorisée 
par l’existence d’aspérités ou de particules solides. Les bulles sont ensuite aspirées par la 
pompe à vide, contribuant ainsi à dépressuriser d’autant le réacteur (variation lente de la 
pression). La vitesse de désorption de l’acétate de butyle diminue progressivement au fil de 
l’expérience. En effet, lorsque la concentration en acétate de butyle tend vers zéro, il est de 
plus en plus difficile d’extraire les molécules de COV restantes de la phase aqueuse. 
La baisse de la concentration en phase liquide de l’éthanol est moins marquée. Il semble donc 
peu probable qu’elle résulte d’un changement d’état de l’éthanol malgré sa valeur de pression 
de vapeur saturante égale à –0,93 bars à 23°C. Il semblerait que l’hydrophilie importante de 
cette molécule implique la création d’interactions relativement fortes avec les molécules 
d’eau, ce qui la rend très stable dans ce solvant (comme peut en témoigner sa solubilité infinie 
dans l’eau). En revanche, la formation de bulles de vapeur d’eau, observée en fin de 
manipulation, et d’acétate de butyle gazeux peut entraîner un transfert d’éthanol de la phase 
liquide vers la phase gaz dû au gradient de concentration. 
Plusieurs conclusions peuvent être avancées suite à cette manipulation. Ces résultats montrent 
tout d’abord qu’il est possible de désorber l’acétate de butyle et l’éthanol en soumettant le 
solvant d’absorption à une dépression. Il apparaît cependant difficile de se prononcer sur la 
rapidité du phénomène de désorption car le dispositif ne permet pas d’obtenir une chute 
instantanée  de la pression jusqu’à la valeur de la tension de vapeur des COV ou du solvant. 
De plus, aucune énergie n’a été fournie à la phase liquide pendant l’expérimentation. Ceci ne 
correspond pas à ce qui se passe lorsque le solvant d’absorption traverse le désorbeur et qu’il 
y a cavitation. Nous avons donc réalisé des manipulations supplémentaires en agitant le 
liquide à l’aide d’une turbine. Ceci permet de faire varier localement l’énergie injectée et 
d’étudier l’influence de la quantité d’énergie fournie sur la cinétique de désorption. 
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d ) Cinétique de désorption avec agitation 
Deux manipulations supplémentaires ont été réalisées. Il s’agit maintenant de faire 
varier l’énergie fournie à la phase liquide en fixant arbitrairement deux vitesses d’agitation 
distinctes : 158 et 750 tours.min-1. A partir des vitesses de rotation des pales d’agitation, nous 
pouvons calculer la puissance injectée dans la phase liquide grâce à l’équation 8 : 
35 NdNP P ×××= ρ        [équation 8] 
 où NP représente le nombre de puissance associé à notre mobile d’agitation. Il est égal 
à 2 pour un mobile de type Rushton comportant 4 pales et avec notre configuration de 
réacteur, 
 ρ est la masse volumique du fluide agité (998 kg.m-3 à 20°C), 
 d est le diamètre du mobile d’agitation (d=5.10-2 m), 
 et N est la vitesse de rotation du mobile d’agitation (en tours.s-1). 
Ainsi, la vitesse d’agitation de 158 tours.min-1 correspond à une puissance injectée égale à 
0,01 W ou une puissance injectée spécifique de 5,7 W.m-3. De même, pour une vitesse 
d’agitation de 750 tours.min-1, la puissance injectée équivaut à 1,22 W ou 609,1 W.m-3. 
La température initiale de la solution a été mesurée. Elle était égale à 22°C. L’évolution de la 
pression et des concentrations en éthanol et en acétate de butyle dans la phase liquide a été 
suivie au cours du temps pour chacune des vitesses d’agitation. Les résultats obtenus avec les 
deux vitesses d’agitation sont présentés sur la figure 76. Les résultats précédents (sans 
agitation) y sont aussi portés afin de faciliter l’analyse. 
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figure 76: Evolution au cours du temps de la pression et des concentrations d’éthanol et d’acétate de butyle en 
phase liquide pour la manipulation réalisée sans agitation et pour les deux vitesses d’agitation appliquées (158 et 
750 tours.min-1). Les vitesses de désorption de la phase liquide des deux COV étudiés sont aussi figurées sur les 
courbes. 
L’évolution de la pression relative au cours du temps montre que l’agitation n’influence pas la 
vitesse de décroissance de la pression. Le dispositif expérimental permet, comme 
précédemment, d’appliquer de manière brutale une pression égale à –0,95 bars. La pression 
chute ensuite plus progressivement pour atteindre –0,98 bars au bout de 2 heures environ. Si 
l’on s’intéresse à l’évolution de la concentration en acétate de butyle dans la phase liquide au 
cours du temps, on peut observer qu’avec une vitesse d’agitation de 158 tours.min-1, on 
retrouve l’allure de la courbe obtenue sans agitation, c’est-à-dire une première phase de 
décroissance relativement lente suivie d’une seconde phase où la décroissance est 
sensiblement plus rapide. Le calcul des vitesses de désorption de l’acétate de butyle sur ces 
deux phases  confirme cette observation : 0,14 kg.m-3.h-1 puis 1,67 kg.m-3.h-1 sans agitation 
contre 0,64 kg.m-3.h-1 puis 1,83 kg.m-3.h-1 avec une agitation fixée à 158 tours.min-1. En 
appliquant une vitesse d’agitation encore plus importante, 750 tours.min-1, on n’observe plus 
qu’une seule pente dans l’évolution de la concentration avec une vitesse de désorption de 
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l’acétate de butyle encore plus importante : 2,15 kg.m-3.h-1. Le gain de vitesse de désorption 
de l’acétate de butyle dissous peut être estimé à 30% entre une agitation nulle et une agitation 
à 750 tours.min-1. Un apport énergétique semble donc favoriser la désorption des gaz dissous. 
En effet, si l’on considère les deux hypothèses formulées précédemment, à savoir, que la 
faible décroissance initiale de la concentration en acétate de butyle serait principalement due à 
un transfert au travers de l’interface gaz-liquide et que la décroissance plus marquée 
correspondrait à un changement d’état de l’acétate de butyle dissous en acétate de butyle 
gazeux avec apparition de bulles de gaz et augmentation de l’aire spécifique d’échange, nous 
pouvons donc dire qu’une augmentation de la puissance injectée favorise le changement 
d’état et la nucléation des bulles de gaz. 
Dans le cas de la désorption de l’éthanol, nous observons les mêmes tendances. L’application 
d’une agitation modérée (158 tours.min-1) réduit le temps pendant lequel la concentration ne 
varie pas et augmente la vitesse de désorption de l’éthanol dissous : 0,45 kg.m-3.h-1 contre 
0,42 kg.m-3.h-1 sans agitation. Lorsque l’apport énergétique est plus important (vitesse 
d’agitation  fixée à 750 tours.min-1), la vitesse de désorption augmente jusqu’à 0,58 kg.m-3.h-1. 
Le gain de vitesse de désorption de l’éthanol dissous est encore plus important que dans le cas 
de l’acétate de butyle. Il peut être estimé à 40% entre une agitation nulle et une agitation à 750 
tours.min-1. Il faut cependant noter que les valeurs de vitesse atteintes sont toujours bien 
inférieures à celles obtenues dans le cas de l’acétate de butyle. Elles ne semblent pas 
correspondre à la vaporisation de l’éthanol mais plutôt à un transfert gaz-liquide qui serait 
favorisée par l’augmentation de l’aire spécifique d’échange observée lorsque l’on injecte une 
quantité d’énergie supérieure. 
Notons enfin que dans le cas d’une agitation fixée à 750 tours.min-1, le temps de séjour des 
bulles de gaz dans la phase liquide augmente car il y a formation de courants de recirculation 
qui entraînent ces bulles vers le fond du réacteur. Même si ceci peut avoir une influence 
positive sur le flux de matière transférée, il faut noter que cela ralentit la mise en dépression 
du réacteur car l’aspiration des bulles par la pompe à vide est moins efficace. Les 
performances de désorption obtenues avec cette agitation sont donc peut-être légèrement 
sous-estimées. 
En conclusion, la faisabilité de l’étape de désorption de composés gazeux dissous par 
abaissement de la pression ainsi que l’influence positive de la variation locale d’énergie sur 
les vitesses de désorption ont été démontrées. Il reste cependant quelques interrogations 
relatives à l’aspect cinétique de la désorption. En effet, nous ne pouvons donner d’échelle de 
temps relative à ce phénomène car notre dispositif expérimental ne nous a pas permis de 
descendre instantanément à la tension de vapeur des COV étudiés. De plus, même si les 
vitesses de désorption augmentent dans le cas d’un apport d’énergie, il nous est difficile de 
quantifier l’énergie apportée par l’écoulement turbulent et le phénomène de cavitation ayant 
lieu au sein du désorbeur. En nous appuyant sur ces différentes observations, deux critères 
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essentiels ont donc été retenus pour la réalisation  technologique de l’étape de désorption : une 
descente en pression la plus rapide possible et une variation locale d’énergie importante. 
3.2.3 - Choix technologique pour la réalisation de la désorption 
a ) Principe général retenu 
Afin de maximiser les performances de désorption, il faut soumettre le fluide au plus 
grand déséquilibre thermodynamique réalisable. Dans le cas d’un fluide, on ne peut atteindre 
une pression absolue nulle. En effet, on ne pourra descendre au-dessous de sa tension de 
vapeur tvap (dans le cas de l'eau, à 20°C, tvap=2340 Pa). Lorsqu'on atteint cette pression, le 
fluide se vaporise et passe de l’état liquide à l’état gazeux : c'est le phénomène de cavitation 
(l’évolution de la tension de vapeur de l’eau en fonction de la température est fournie en 
annexe 2). Il provoque un bullage intense par rupture du milieu continu de liquide (Franc et 
al., 1995). L’apparition de ce bullage est favorisée par l’existence d’amorces de ruptures 
constituées par des inclusions de gaz et de vapeur, encore appelées germes de cavitation. Le 
principe retenu, ici, est donc de créer un écoulement de la phase liquide tel que la pression 
atteigne localement cette tension de vapeur. Le déséquilibre thermodynamique maximal sera 
alors obtenu pour tous les gaz dissous. Selon la relation de Bernoulli (équation 9) applicable à 
un écoulement filaire, on a : 
 constante   p  z g   2
V   p
2
=Δ+ρ+ρ+      [équation 9] 
On constate que la pression diminue lorsque la vitesse augmente. C'est cette propriété qui est 
à la base de la définition de la géométrie du désorbeur. 
b ) Première génération de désorbeur 
La première géométrie de désorbeur est constituée par un tube cylindrique de diamètre 
D1 constituant un ajutage rentrant à l'amont et suivi d’une succession d'élargissements 
brusques de la veine ou d'un divergent (figure 77). Une telle géométrie permet d'envisager que 
l'on atteigne la pression de cavitation de l’entrée à la sortie du tube. A l'extrémité amont, le 
débit liquide Q à partir duquel les conditions de cavitation seront atteintes peut être calculé à 
partir de l’équation 10 : 
( )vapeurA
AC
tP
CC
SQ −×⎟⎟⎠
⎞
⎜⎜⎝
⎛ −××= 22
2
1 112
ρ      [équation 10] 
 où S1 est la section du tube, 
 ρ est la masse volumique du solvant, 
 Cc est le coefficient de contraction (égal à 0,65), 
181 
ETUDE DU PROCEDE MECANIQUE DE CONCENTRATION DES  COV EN PHASE GAZEUSE 
 CA le rapport (S1/SA), 
 PA la pression en amont du tube, 
 et tvapeur, la tension de vapeur du solvant. 
S1
Q
SA
PA
P1
 
figure 77: Schéma de la première géométrie de désorbeur utilisée. 
D’après l’équation 10, plus la valeur de la section S1 est faible, plus la valeur de débit 
Q à partir de laquelle la cavitation apparaît est faible, ce qui nous est favorable. Cependant, 
une faible valeur de la section S1 entraîne aussi une perte de charge plus importante. Il faut 
donc trouver un compromis satisfaisant afin d’atteindre les conditions de cavitation pour un 
débit Q le plus faible possible tout en minimisant les pertes de charge. Deux diamètres de tube 
D1 ont donc été testés : 4,8.10-3 m et 7,7.10-3 m. Des manipulations ont été réalisées pour 
suivre l’évolution de la pression P1, à l’extrémité aval du tube, en fonction de la pression PA, 
en amont du tube, et l’évolution de la pression PA en fonction de la valeur du débit portée au 
carré (loi de perte de charge). Afin, par ailleurs, d'évaluer l'impact possible du dispositif de 
séparation qui sera disposé à la suite du désorbeur, nous avons placé, en aval, soit un simple 
tube de liaison, soit un hydrocyclone. Les résultats sont présentés sur les figures 78, 79 et 80. 
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figure 78: Evolution de la pression relative de la veine fluide à l’extrémité aval du tube, P1, en fonction de la 
pression relative de la veine fluide en amont du tube, PA, pour deux valeurs distinctes de diamètre du désorbeur : 
D1=4,8.10-3 m et D1=7,7.10-3 m. 
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L’évolution de la pression de la veine fluide à l’extrémité aval du tube, P1, en fonction de la 
pression en amont du tube, PA, est identique quel que soit le diamètre considéré pour le tube 
de désorption (4,8.10-3 m et 7,7.10-3 m). En effet, on peut observer que la pression P1 diminue 
de façon linéaire en fonction de la pression d’alimentation PA. De plus, quand cette dernière 
atteint une valeur proche de 1,9 bars, la pression de la veine fluide en sortie de désorbeur reste 
constante et égale à –0, 90 bar. Ceci signifie que la cavitation aurait bien lieu sur la totalité de 
la longueur du tube même si cette valeur de pression relative apparaît supérieure à la pression 
de cavitation du solvant, soit –0,98 bar dans notre cas. La différence entre la pression relative 
lue sur le manomètre et la pression de cavitation du solvant peut être attribuée à l’erreur de 
lecture du manipulateur, l’erreur de mesure propre au manomètre (classe 1, soit 0,01 bar pour 
la lecture d’une valeur de –1 bar) et l’artefact de mesure lié à la réalisation technologique de 
la prise de pression (aspérité provoquant le décollement de l’écoulement à la paroi). 
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figure 79: Evolution de la pression relative de la veine fluide en amont du tube, PA, en fonction de la valeur du 
débit au carré (loi de perte de charge) pour deux valeurs distinctes de diamètre du désorbeur : D1=4,8.10-3 m (a) 
et D1=7,7.10-3 m (b). 
Si l’on s’intéresse à l’évolution de la pression relative de la veine fluide en amont du tube, PA, 
en fonction de la valeur du débit au carré, nous pouvons dire que l’allure des courbes est 
identique pour les deux diamètres de tube de désorption considérés. En effet, la loi de perte de 
charge présente une évolution linéaire avec un changement de pente. Cette cassure correspond 
au débit à partir duquel nous avons apparition du phénomène de cavitation dans le tube. Dans 
le cas du tube de plus petit diamètre, la cavitation du solvant est atteinte pour une valeur de 
débit inférieure (Q=1,09 m3.h-1 avec D1=4,8.10-3 m contre Q=2,28 m3.h-1 avec D1=7,7.10-3 m). 
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figure 80: Evolution de la pression relative de la veine fluide en amont du tube, PA, en fonction de la valeur du 
débit au carré (loi de perte de charge) dans le cas d’un montage expérimental comprenant le désorbeur 
de 4,8.10-3 m de diamètre raccordé soit à un tube de liaison, soit à un hydrocyclone. 
L’évolution de la pression relative de la veine fluide en amont du tube en fonction de la valeur 
du débit au carré présente peu de différence dans le cas d’un montage expérimental 
comprenant le désorbeur de 4,8.10-3 m de diamètre raccordé soit à un tube de liaison, soit à un 
hydrocyclone. Ceci signifie que l’hydrocyclone n’engendre pas de perte de charge 
supplémentaire significative. Dans le cas contraire, cette perte de charge supplémentaire aurait 
imposé l’utilisation d’une pompe ayant des caractéristiques hydrauliques différentes. 
Cette première génération de désorbeur a été testée. Nous obtenions bien en sortie un 
écoulement diphasique comportant des microbulles mais le débit de gaz désorbé n’était pas 
satisfaisant. En effet, à pression et température données, il est possible d’évaluer le volume de 
gaz dissous dans un volume d’eau, l'ensemble étant supposé à l'équilibre avec l'air à pression 
atmosphérique (%N2=79%, %O2=21%, les autres gaz sont négligés). On a donc, à 20°C et à 
1,013.105 Pa, un total de 0,767 moles de gaz dissous dans 1 m3 d'eau, ce qui correspond à 17 
NL. Connaissant le débit Q de liquide traversant le désorbeur, on peut donc évaluer le débit de 
gaz que l'on obtiendrait pour une désorption complète. Le débit de gaz désorbé est mesuré à 
l’aide d’un compteur à gaz volumétrique (Ritter, série TG en polypropylène). Dans notre cas, 
le débit de gaz désorbé était toujours inférieur à 30% du débit théorique maximal. Une 
modélisation de son fonctionnement hydraulique a ainsi été réalisée afin d’obtenir l’évolution 
de la pression sur toute la longueur du tube de désorption. Les résultats de cette modélisation 
sont présentés sur les figures 81 et 82. 
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figure 81: Evolution de la pression relative de la veine fluide à l’extrémité aval du tube, P1, de la pression 
relative de la veine fluide au centre du tube, PC, et de la valeur du débit au carré en fonction de la valeur de la 
pression relative de la veine fluide en amont du tube, PA. Sont représentés les points expérimentaux (symboles) 
ainsi que les valeurs issues de la modélisation (lignes discontinues). 
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figure 82: Evolution de la pression relative de la veine fluide en un point x, Px, en fonction de la position relative 
de ce point par rapport à la longueur totale du tube de désorption. Sont représentés les résultats issus de la 
modélisation pour deux valeurs de la pression relative de la veine fluide en amont du tube, PA. 
Nous pouvons tout d’abord observer que la modélisation effectuée permet de rendre compte 
de façon fidèle du fonctionnement du tube de désorption (figure 81). En effet, les valeurs 
expérimentales obtenues concernant l’évolution de la pression relative de la veine fluide à 
l’extrémité aval du tube, P1, et l’évolution de la valeur du débit au carré en fonction de la 
valeur de la pression relative de la veine fluide en amont du tube, PA, correspondent aux 
résultats de la simulation. De plus, la modélisation de l’évolution de la pression relative 
régnant au centre du tube, PC, montre que celle-ci est supérieure à la pression de la veine 
fluide à l’extrémité aval du tube et donc, supérieure à la pression de cavitation du solvant. 
Ceci suggère que la cavitation n’est pas atteinte sur toute la longueur du tube de désorption, 
contrairement à ce que nous pensions initialement. Cette hypothèse se trouve confortée par la 
représentation de la pression relative le long du tube de cavitation (figure 82). On assiste, 
après une chute de pression au niveau de l’ajutage rentrant, à une remontée sur une très faible 
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longueur (2% de la longueur totale du tube) puis à une diminution linéaire jusqu’à l’extrémité 
aval du tube. On remarque, par exemple, que pour une pression PA de 2,2 bars, la pression de 
cavitation du solvant n’est atteinte que localement, au niveau de l’extrémité aval du tube de 
désorption. Le liquide n’est donc soumis à une pression suffisamment basse que sur une 
portion relativement réduite du tube, donc, pendant un temps relativement court. Ceci 
expliquerait les faibles performances obtenues avec cette géométrie. 
c ) Seconde génération de désorbeur 
Suite aux observations précédentes, une nouvelle géométrie de désorbeur a été conçue. 
Celle-ci doit satisfaire les deux critères suivants : 
 la cavitation doit initialement apparaître à l'extrémité amont du tube, 
 le front de cavitation doit se propager le long du tube jusqu’à atteindre, pour un 
débit convenable, un état de cavitation dans la totalité du tube. 
Si l’on se réfère à la relation de Bernoulli, les deux critères cités précédemment peuvent être 
traduit par les caractéristiques géométriques suivantes : pas de singularité à l'entrée du tube, le 
diamètre du tube doit augmenter de l'amont vers l'aval, une transformation de l'énergie de 
vitesse en énergie de pression doit avoir lieu à l'extrémité aval du tube (divergent). Répondant 
à ces contraintes, la nouvelle géométrie est présentée à la figure 83. Ce désorbeur a été réalisé 
en matériau translucide (PVC) afin de pouvoir visualiser la position du front de cavitation. 
Afin de pouvoir suivre l’évolution de la pression relative de la veine fluide dans le tube, trois 
prises de pression sont installées (à l’extrémité amont, au centre et à l’extrémité aval). 
L1 L2
D3D2D1
+1-1
P1
+1-1
P2
+1-1
P3
 
figure 83: Schéma de la seconde géométrie du tube utilisé dans le dispositif de désorption. Les diamètres D1 et 
D2 sont déterminés afin d’obtenir la cavitation du solvant sur la totalité de la longueur du désorbeur. Le diamètre 
D3 est fonction de contraintes de fabrication et d’assemblage mécanique. Les trois prises de pression sont 
représentées. 
Une modélisation de son fonctionnement hydraulique a aussi été réalisée afin d’obtenir 
l’évolution de la pression sur toute la longueur du tube de désorption. Les résultats de cette 
modélisation sont présentés sur les figures 84, 85 et 86. 
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figure 84: Résultats de la modélisation de l’évolution des pressions relatives de la veine fluide P1, P2 et P3, en 
fonction de la valeur du débit au carré (les prises de pression sont représentées sur la figure 83). 
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figure 85: Résultats de la modélisation de l’évolution de la pression relative de la veine fluide en un point x, Px, 
en fonction de la position relative de ce point par rapport à la longueur caractéristique L1 du tube de désorption. 
Sont représentés les résultats issus de la modélisation pour quatre valeurs de débit. 
Les résultats issus de la modélisation montrent que l’objectif est atteint. La pression relative, 
P1, à l’entrée du tube de désorption, diminue quand le débit augmente. Cette baisse de 
pression s’accompagne, contrairement à ce qui été obtenu avec la première génération de 
désorbeur, d’une baisse de pression dans le tube, comme en témoigne l’évolution de la 
pression relative P2 en fonction du débit. La pression relative mesurée en sortie de désorbeur, 
P3, reste supérieure à la pression de cavitation du solvant. Ceci est dû à la présence du 
divergent et donc à la chute de la vitesse linéaire du fluide. Lors de la caractérisation des 
performances de ce nouveau désorbeur, cette géométrie nous a permis de mesurer des débits 
de gaz désorbé allant jusqu’à 36% du débit théorique maximal. Néanmoins, compte tenu de 
l’efficacité modérée du séparateur gaz-liquide alors employé (hydrocyclone conventionnel), le 
débit gazeux désorbé, et donc les performances du désorbeur, pourraient être sous-estimés. 
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figure 86: Résultats de la modélisation de l’évolution de la position du front de cavitation (xfront) par rapport à la 
longueur totale du tube de désorption (L1+L2) en fonction de la valeur du débit au carré. Sont représentés les 
points expérimentaux (symboles) ainsi que les valeurs issues de la modélisation (ligne discontinue). 
Expérimentalement, nous retrouvons les résultats issus de la modélisation puisque le 
phénomène de cavitation apparaît en entrée du tube pour un débit de 2 m3.h-1. Le front de 
cavitation (section de la veine fluide au niveau de laquelle la pression redevient supérieure à 
la tension de vapeur du solvant) va ensuite se propager le long du tube de désorption à mesure 
que le débit augmente jusqu’à atteindre l’extrémité aval pour un débit de 2,6 m3.h-1.  
En conclusion, l’étude de la cinétique de désorption a montré que l’abaissement rapide de la 
pression et la variation locale d’énergie favorisent la nucléation et la vitesse de désorption des 
gaz dissous. Ces deux critères ont été pris en compte lors de la définition de la géométrie du 
désorbeur. La deuxième génération développée apparaît satisfaisante. En effet, elle permet de 
soumettre les gaz dissous dans le solvant à une dépression, c’est-à-dire à un état de 
déséquilibre thermodynamique, sur la totalité de la longueur du tube. Les performances 
atteintes restent cependant modestes avec un débit inférieur ou égal à 36% du débit théorique 
maximal. Dans le cas où cette valeur serait confirmée par l’utilisation d’un séparateur gaz-
liquide performant, il nous faudrait alors envisager de modifier les conditions opératoires de 
la désorption. Une des perspectives serait l’étude des paramètres opératoires sur le débit 
gazeux désorbé. Dans le cas où le temps pendant lequel la veine fluide est soumise au 
déséquilibre thermodynamique apparaît largement suffisant avec notre géométrie, nous 
pourrions envisager d’augmenter le débit liquide traversant le désorbeur. Si ce temps est trop 
court, il apparaît intéressant de tester un dispositif de désorption plus long. Il faudra alors 
prendre en considération l’augmentation de la perte de charge et trouver un compromis 
satisfaisant. Enfin, dans le cas où une augmentation de la longueur n’apporterait pas de 
performances supérieures, une solution pourrait être de mettre en œuvre plusieurs désorbeurs 
en parallèle. 
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3.3 - Etape de séparation gaz-liquide 
3.3.1 - Problématique 
Après avoir abordé la faisabilité des étapes d’absorption et de désorption, il nous faut 
nous intéresser à l’étape de séparation gaz-liquide. En effet, les premières manipulations 
réalisées en mettant en œuvre un hydrocyclone conventionnel ne présentent pas de 
performances satisfaisantes. La séparation de la phase gazeuse et du solvant est incomplète, ce 
qui signifie : 
 qu’une partie des polluants désorbés sont renvoyés avec la phase liquide. Ceci 
conduit à une pollution de notre solvant avant l’étape d’absorption et donc, à une 
diminution des performances de cette dernière (baisse du gradient de concentration), 
 qu’un débit liquide est récupéré au niveau de la sortie du gaz désorbé. Ceci 
complique le traitement ultérieur du gaz fortement pollué. 
Ces résultats décevants sont la conséquence de la présence de COV en solution dans la phase 
aqueuse, ce qui modifie les propriétés de tension superficielle du solvant (figure 87). Ceci 
conduit à l’obtention de microbulles de gaz après désorption. La taille de ces bulles a été 
estimée à l’aide d’un microscope installé in situ, au niveau du tube de liaison, en aval du 
désorbeur. Les images obtenues sont présentées à la figure 88. La valeur minimale de 
diamètre de bulle est obtenue par désorption d’une solution aqueuse d’acétate de butyle et est 
sensiblement inférieure à 100 µm. Cette faible valeur de diamètre de bulle est en accord avec 
la diminution sensible de la tension superficielle observée après ajout d’acétate de butyle dans 
l’eau. 
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figure 87: Evolution de la tension superficielle d’une solution aqueuse d’éthanol, d’acétate de butyle ou de 
méthyl éthyl cétone en fonction de la concentration massique en COV. Les valeurs ont été mesurées à 24,5°C. 
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figure 88: Image des microbulles présentes dans l’écoulement diphasique après passage d’une solution aqueuse 
d’acétate de butyle dans le désorbeur. L’observation s’est déroulée in situ grâce à un objectif microscopique relié 
à une caméra et une chaîne d’acquisition numérique, l’objectif étant placé en aval du tube de désorption. 
Dans notre cas, le séparateur recevant l’écoulement diphasique issu du désorbeur, son rôle est 
de séparer les phases liquide et gazeuse en conciliant les deux critères suivants : 
 la séparation des deux phases doit être complète. Le solvant est recyclé vers 
l’étape d’absorption ; la phase gazeuse fortement polluée est récupérée pour être 
directement traitée ou valorisée, 
 la séparation des deux phases doit être rapide afin d’éviter le transfert des 
polluants gazeux désorbés dans la phase liquide. 
3.3.2 - Technologies disponibles 
Compte tenu des deux contraintes majeures précédemment énoncées, et sans oublier le 
critère de rusticité, il n’existe que peu de technologies susceptibles d’être mises en œuvre. 
Elles sont pour la plupart issues de l’industrie pétrolière et brièvement décrites par la suite. 
a ) « Gas-Liquid Cylindrical Cyclone » ou GLCC 
Le dispositif de séparation dénommé «Gas-Liquid Cylindrical Cyclone » a été 
développé par l’Université de Tulsa, aux Etats-Unis (Kouba et al., 1995; Kouba et Shoham, 
1996; Marti et al., 1996). Il s’agit d’un tube vertical possédant une entrée inclinée positionnée 
à une hauteur intermédiaire. Cette entrée tangentielle imprime un mouvement de rotation au 
fluide entrant. La séparation met en jeu l’application différentielle de la force centrifuge sur 
les particules liquides et gazeuses. La sortie de la phase gazeuse s’effectue par le haut du 
cylindre, celle de la phase liquide par le bas (figure 89). 
190 
ETUDE DU PROCEDE MECANIQUE DE CONCENTRATION DES  COV EN PHASE GAZEUSE 
Ecoulement 
diphasique
Bulle de gaz
Niveau de liquide 
dans le cylindre
Sortie phase 
gaz
Sortie phase 
liquide
Ecoulement 
diphasique
Ecoulement en 
rotation
Vue supérieure
Vue latérale
 
figure 89: Vue schématique du « Gas-Liquid Cylindrical Cyclone ». La vue supérieure permet d’apprécier 
l’entrée tangentielle. 
Ce dispositif est commercialisé par la société Natco Group. 
b ) « Vertical Annular Separation and Pumping System » ou VASPS 
C’est un dispositif immergé, installé sur les plate-formes de forage pétrolier. Il met en 
jeu la conversion de l’énergie de pression due à la profondeur d’immersion en énergie 
cinétique pour mettre en rotation l’écoulement et séparer les phases gazeuses et liquides par 
application de la force centrifuge (Gregory, 1989; report, 1990; Entress et al., 1991). Ce 
dispositif présente, en général, une taille importante puisque ses dimensions moyennes sont de 
1 m de diamètre pour 80 m de hauteur. Cette technologie est commercialisée par la société  
Petrobras. 
c ) Autres technologies 
La société Petrobas a aussi développé, conjointement avec l’Université de Campinas 
(Brésil), un séparateur cyclonique pour l’exploitation pétrolière en haute mer. Le principe de 
fonctionnement est similaire à celui du VASPS mais certaines modifications le rendent plus 
compact. Sa mise en œuvre nécessite donc de disposer d’une alimentation en mélange 
diphasique sous pression. 
Le dernier procédé cité a été développé par la NASA. Il s’agit d’un appareillage dépourvu de 
pièce mobile et conçu pour fonctionner dans un environnement de micropesanteur 
(Shoemaker et Schrage, 1997). Son principe de fonctionnement s’apparente à celui d’un 
hydrocyclone classique mais la séparation est basée sur le moment cinétique créé par 
l’injection du mélange diphasique. Ses conditions de mise en œuvre diffèrent totalement des 
notres. 
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Aucune de ces technologies ne semble pouvoir être appliquée dans notre cas. Néanmoins, la 
technologie des cyclones répond à nos exigences, à savoir, une séparation complète et rapide. 
Notre sollicitation auprès des différents fournisseurs et l’utilisation d’un hydrocyclone 
classique n’ont abouti à aucune proposition satisfaisante dans le cas de diamètres de bulle 
inférieurs à 100 µm. Nous avons donc décidé de définir une géométrie adéquate en 
modélisant numériquement le fonctionnement du cyclone gaz-liquide grâce au logiciel de 
mécanique des fluides numérique Fluent. 
3.3.3 - Définition d’une nouvelle géométrie de séparateur gaz-liquide 
a ) Fonctionnement d’un hydrocyclone 
Un hydrocyclone autorise la séparation de phases non miscibles et de masses 
volumiques différentes. La force motrice est due à l'accélération centrifuge qui va agir de 
façon différente selon la densité des particules considérées. Cette accélération est générée par 
la mise en rotation de l’écoulement, inhérente à l'entrée tangentielle du fluide. Cette 
technologie fut initialement développée pour séparer une phase solide d’une phase liquide 
majoritaire (figure 90, a). La masse volumique d’un solide étant plus importante que celle 
d’un liquide, les particules, sous l’effet de l’accélération centrifuge, sont repoussées vers la 
paroi extérieure du cône. Elles sont ensuite récupérées par l'orifice inférieur avec un faible 
débit de liquide. La phase liquide est majoritairement évacuée par l'orifice supérieur. 
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phase liquide
Sortie des 
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figure 90: Vue schématique du fonctionnement conventionnel d’un hydrocyclone dans le cas d’une séparation 
solide-liquide (a) ou gaz-liquide (b). Dans les deux cas, la phase liquide représente la phase majoritaire. 
Dans le cas de la séparation d’une phase liquide majoritaire et d’une phase gazeuse (figure 90, 
b), les bulles de gaz se retrouvent focalisées au centre du cyclone et sont évacuées par l'orifice 
supérieur. La phase liquide, plus dense, se retrouve repoussée contre les parois du cône et est 
évacuée par l'orifice inférieur. La phase liquide étant majoritaire, les vitesses d’écoulement 
vers l’orifice inférieur sont relativement importantes. Puisque la séparation a lieu à contre-
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tableau 33: Résultats des simulations effectuées selon le plan d’expériences. La partie gauche du tableau présente 
l’effet de chaque paramètre sur la valeur maximale de la fraction volumique en gaz (passage du niveau - au 
niveau +). La partie droite présente les interactions ayant lieu entre les paramètres 2 à 2. Les interactions entre 3 
paramètres sont considérées comme non significatives, les valeurs présentées permettent d’évaluer le bruit de 
fond. 
 
- - - - 34% + + + + + + - - - -
+ - - - 57% - - - + + + + + - +
- - - + 38% + + - + - - - + + +
+ - - + 64% - - + + - - + - + -
- - + - 27% + - + - + - + - + +
+ - + - 60% - + - - + - - + + -
- - + + 25% + - - - - + + + - -
+ - + + 56% - + + - - + - - - +
- + - - 21% - + + - - + + + + -
+ + - - 49% + - - - - + - - + +
- + - + 34% - + - - + - + - - +
+ + - + 66% + - + - + - - + - -
- + + - 16% - - + + - - - + - +
+ + + - 35% + + - + - - + - - -
- + + + 17% - - - + + + - - + -
+ + + + 37% + + + + + + + + + +
27% -11% -11% 5% 40% -2% -1% 1% -5% 3% -6% -5% 1% -1% -1%
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Les résultats montrent que la vitesse angulaire du fluide dans l’hydrocyclone est le paramètre 
qui influence de manière la plus importante les performances de séparation. Cette 
augmentation de la vitesse angulaire peut être réalisée en augmentant la vitesse tangentielle 
d’entrée du fluide ou en réduisant le diamètre de l’hydrocyclone. En effet, le passage d’une 
vitesse égale à 2,8 m.s-1 à une vitesse égale à 5,6 m.s-1 permet, en moyenne, d’augmenter la 
valeur maximale de la fraction volumique en gaz de 27%. De la même manière, en divisant le 
diamètre par 2, donc en augmentant la vitesse radiale du fluide, la valeur maximale de la 
fraction volumique en gaz augmente, en moyenne, de 11%. Le gain de performance apporté 
par un canal d’entrée spiralé est, lui, plus mesuré avec une augmentation moyenne de 5% de 
la fraction volumique en gaz. Enfin, l’allongement de l’hydrocyclone n’influence pas 
favorablement la séparation. Ce dernier résultat pourrait être expliqué par le fait que 
l’allongement du dispositif conduit à soumettre le fluide à de faibles vitesses angulaires 
pendant un temps plus long. Ces faibles vitesses pourraient être responsables d’une dispersion 
de la phase gazeuse. Ceci est étayé par le fait que les résultats des simulations, effectuées avec 
une longueur d’hydrocyclone de 0,15 m présentent un fluide de densité moindre 
principalement localisé vers l’entrée du séparateur. A contrario, avec une longueur de 0,05 m, 
le fluide le moins dense est principalement localisé à l’extrémité de l’obstacle conique et sous 
l’orifice de récupération de la phase gazeuse. Concernant les interactions entre paramètres, 
seule l’interaction entre la longueur de l’hydrocyclone et la forme du canal d’entrée semble 
être significative. Néanmoins, compte tenu du faible gain de performance engendré et de la 
complexité liée à l’usinage de cette configuration, l’entrée spiralée ne sera pas une solution 
retenue pour la suite cette étude. 
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D’après cette analyse, la meilleure géométrie doit donc offrir une vitesse angulaire élevée, 
c’est-à-dire une vitesse tangentielle d’entrée du fluide élevée et/ou un diamètre de l’appareil 
réduit, et une longueur totale du dispositif réduite. Afin d’augmenter encore la vitesse 
tangentielle sur toute la longueur du séparateur, nous avons abandonné la géométrie 
cylindrique du corps externe de l’hydrocyclone et opté pour une géométrie conique. Cette 
modification rend compte de la forme externe de la plupart des cyclones actuellement 
existants (Hoffmann et Stein, 2002). La géométrie finale proposée est donc présentée à la 
figure 96. 
 
figure 96: Géométrie proposée pour l’hydrocyclone inversé avec entrée spiralée. Il est important de noter que 
contrairement à ce qui est représenté sur cette figure, la géométrie finale ne possède pas d’entrée spiralée mais 
une entrée rectangulaire tangentielle. 
Enfin, la géométrie finale présente une ultime différence avec les géométries utilisées lors du 
plan d’expériences. La distance entre la pointe de l’obstacle conique et l’orifice de 
récupération de la phase gazeuse a été réduite afin d’éviter les instabilités de l’écoulement 
gazeux observées lors d’essais en laboratoire. Les simulations effectuées avec cette géométrie 
présentent des résultats particulièrement intéressants (figure 97). 
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3.4 -  Couplage désorption et séparation gaz-liquide, étude des 
performances 
Cette géométrie a été validée par la fabrication d’un prototype en matériau translucide 
(PVC). Ce prototype a ensuite été mis en œuvre afin de tester les performances du couplage 
des étapes de désorption et de séparation gaz-liquide. Pour ce faire, une solution aqueuse 
d’acétate de butyle a été mise en circulation dans un dispositif expérimental comprenant une 
cuve, un désorbeur et un hydrocyclone inversé (figure 99). La phase liquide est renvoyée vers 
la cuve et la phase gazeuse est envoyée vers le spectromètre de masse afin de mesurer la 
concentration gazeuse en COV au cours du temps. 
 Effluent gazeux
concentré
•Débit QG
•Concentration CG
dé
so
rb
eu
r
séparateur
G-L
Solution aqueuse
de COV
•Volume VL
•Concentration CL dé
so
rb
eu
r
 
figure 99: Schéma de l’installation expérimentale utilisée pour l’estimation des performances du système de 
désorption et de séparation. Sont représentées les grandeurs mesurées. 
Le taux de récupération, ηrécupération, a été défini comme étant le rapport de la masse de COV 
introduite dans la phase liquide et celle récupérée dans la phase gazeuse (équation 11): 
GG
LL
onrécupérati CtQ
VC
××
×=
exp
η       [équation 11] 
 avec CL, la concentration en COV dans la phase liquide, 
 VL, le volume de la solution aqueuse de COV traitée, 
 QG, le débit moyen du gaz récupéré en sortie de procédé, 
 texp, la durée de la manipulation, 
 et CG, la concentration en COV dans la phase gazeuse. 
Un bilan-matière a été effectué suite à une expérimentation réalisée avec une solution aqueuse 
d’acétate de butyle dont la concentration initiale était égale à 0,04 kg.m-3 (figure X). Les 
résultats ont montré que le taux de récupération était égal à 89% (masse de COV introduite en 
phase liquide égale à 0,88.10-3 kg, masse de COV récupérée dans le gaz désorbé égale à 
0,78.10-3 kg). Ce pourcentage important nous autorise à penser que le transfert de matière 
inverse des COV (de la phase gazeuse désorbée vers la phase liquide) n’est pas un obstacle au 
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fonctionnement du procédé. En effet, compte tenu de l’existence d’une longueur minimale de 
liaison mécanique entre le désorbeur et le séparateur (raccords usinés de quelques 
millimètres), il apparaît difficile de réduire encore l’intervalle de temps entre la désorption des 
COV dissous et la séparation gaz-liquide (une estimation de ce temps nous indique l’ordre de 
grandeur suivant : de 30 à 60 ms). 
0,000
0,005
0,010
0,015
0,020
0,025
0,030
0,035
0,040
0,045
0,0 0,4 0,8 1,2 1,6 2,0
temps (h)
[A
B]
liq
ui
de
 (k
g.
m-
3 )
0
20
40
60
80
100
120
140
160
180
200
[A
B]
ga
z (
pp
m
)
2,9.10-2 kg.m-3.h-1
4,9.10-3 kg.m-3.h-1
 
figure 100: Evolution des concentrations en acétate de butyle dans la phase gazeuse et la phase liquide au cours 
du temps. Sont représentées les vitesses de désorption de l’acétate de butyle dans la phase liquide. 
A partir de ces résultats, un premier dimensionnement peut être réalisé concernant la masse de 
COV traitée par unité de temps. Durant le suivi des concentrations en acétate de butyle dans 
les phases liquide et gazeuse (figure 100), nous constatons que la concentration de la phase 
liquide diminue linéairement. Néanmoins, une rupture de pente est observée vers  0,02 kg.m-3 
et la vitesse de désorption est plus faible par la suite. Cela semble indiquer que la vitesse de 
désorption de l’acétate de butyle dépend de la concentration dans la phase liquide (vitesse 
plus importante aux fortes concentrations). Cette influence est aisément attribuée à l’existence 
d’un déséquilibre thermodynamique plus important dans le cas où la concentration en COV 
dans la phase liquide est plus importante. Cette hypothèse apparaît très intéressante car les 
performances du procédé augmenteront dans le cas d’une hausse de la concentration en COV 
de l’effluent gazeux à traiter. A partir de ces données, un premier dimensionnement du 
procédé peut être réalisé. En effet, il est possible de déterminer soit le débit traversant le 
désorbeur, QL, à appliquer pour traiter un effluent gazeux caractérisé (QG, CGe), soit la valeur 
maximale du débit massique de COV (CGe*QG) pouvant être traité avec un débit QL fixé. 
Soit les notations suivantes : 
 QG : le débit de gaz pollué injecté dans l'aéro-éjecteur  (Nm3.h-1), 
 CGe : la concentration en COV dans l’effluent gazeux à traiter (10-3 kg.Nm-3), 
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 Y : la vitesse de désorption du COV de la phase liquide (10-3 kg.m-3.h-1) 
mesurée expérimentalement, 
 VL : le volume de liquide contenu dans le réacteur (m3), 
 QLexp : le débit de liquide traversant le désorbeur lors de cet essai (m3.h-1), 
 QL : le débit de liquide traversant le désorbeur en fonctionnement réel (m3.h-1). 
Le réacteur reçoit un débit massique d'acétate de butyle tel que  , exprimé 
dans les unités suivantes : 10
GGe,0 Q C  =ABQ
-3 kg.h-1. 
Le système d'élimination sera capable d'évacuer un débit massique d'acétate de butyle tel que 
Lexp
L
L, Q
 Y V  =ABdésorbéQ Q . 
On aura donc la condition de fonctionnement suivante : G Ge
Lexp
L
L Q C  Q
Q Y V =  soit 
Y V
  
Q C
Q
 
L
Lexp
GGe
L = Q  ou 
Lexp
L
L
GGe
Q
Y V
  
Q
Q C
 = . 
Si on considère la vitesse de désorption Y aux fortes concentrations (Y=2,9.10-2 kg.m-3.h-1), 
on obtient : 3-3-
L
GGe kg.m 1,02.10  
1
  
Q
 == 290,00,035Q C × . Ainsi, pour une valeur de débit 
liquide fixée à 2 m3.h-1, le débit massique de COV traité est égal à 2,0.10-3 kg.h-1 (soit, par 
exemple, un débit de 1 m3.h-1 pollué à une concentration de 387 ppm). 
De même, avec la vitesse de désorption Y aux faibles concentrations (Y=4,9.10-3 kg.m-3.h-1), 
on obtient 3-4-
L
GGe kg.m 1,72.10  
1
  
Q
 == 0049,00,035Q C × . Ainsi, de la même façon, pour un 
débit liquide de 2 m3.h-1, le débit massique de COV traité est de 3,4.10-4 kg.h-1 (soit, par 
exemple, un débit de 1 m3.h-1 pollué à une concentration de 33 ppm). 
Ces deux exemples montrent qu’il est possible de dimensionner l’étape de désorption pour 
chaque COV en connaissant leur vitesse de désorption. Cette vitesse sera fonction du 
déséquilibre thermodynamique appliqué, lui-même fonction de la tension de vapeur du 
solvant, ainsi que de la concentration en COV dans la phase liquide. Cette dernière remarque 
qui signifie que la vitesse de désorption augmente lorsque la concentration du COV en phase 
liquide augmente est positive car favorable au maintien des performances d’absorption du 
procédé.  
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En conclusion, ces résultats ont tout d’abord démontré que l’élimination d’un COV en phase 
liquide peut être réalisée en couplant une étape de désorption à une étape de séparation gaz-
liquide. De plus, la géométrie que nous avons proposée pour l’hydrocyclone inversé semble 
particulièrement adaptée. En effet, la diminution de la concentration en COV dans la phase 
liquide indique que le gaz désorbé est effectivement séparé de la phase liquide malgré la 
faible valeur du diamètre des bulles obtenues. Enfin, un premier dimensionnement, en termes 
de performances d’élimination du COV de la phase liquide, a pu être réalisé à partir de ces 
données. Pour une concentration en acétate de butyle dans la phase liquide comprise entre 
0,02 kg.m-3 et 0,04 kg.m-3, le débit massique d’acétate de butyle pouvant être traité est de 
2,0.10-3 kg.h-1, ce qui correspond, par exemple, à un débit de gaz égal à 1 m3.h-1 et pollué à 
une concentration de 387 ppm. 
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4 - Essais du pilote en contexte industriel (Plantes & Industries, Gaillac, 
81) 
A partir des résultats précédents, nous avons réalisé un pilote semi-industriel. Compte 
tenu des résultats obtenus concernant l’absorption des COV, nous avons choisi de n’utiliser 
qu’une seule pompe pour alimenter l’absorbeur et le désorbeur. De même, le séparateur gaz-
liquide nécessite l’ajustement des pertes de charge coté liquide pour fonctionner correctement. 
Il sera donc placé à l’extérieur du réacteur d’absorption, de façon à être accessible. Une 
photographie du pilote est présentée à la figure 101. 
Aéro-éjecteur
Pompe
DésorbeurHydrocyclone 
inversé
 
figure 101: Photographie du pilote de concentration mécanique des COV en phase gazeuse testé en contexte 
industriel sur le site de Plantes & Industries (Gaillac, 81). 
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4.1 - Analyse du contexte et performances d’absorption du 
dichlorométhylène avec l'aéro-éjecteur 
Sur le site de Plantes & Industries, la pollution des gaz rejetés dans l'atmosphère 
provient essentiellement de la technologie utilisée (extraction liquide par solvant, distillation, 
vidange de cuves à solvant,…). Ces gaz sont actuellement aspirés et centralisés pour chaque 
atelier. En conséquence, les débits à traiter sur chacun des postes sont relativement faibles (de 
20 à 30 Nm3.h-1) mais représentent un débit total à traiter non négligeable (de l’ordre de 20 
000 Nm3.h-1). Du point de vue de la nature des polluants gazeux, beaucoup de COV sont 
retrouvés dans les effluents. On peut citer par exemple le chloroforme, le toluène, le 
méthanol, l’éthanol, l’acétate d’éthyle, l’acétonitrile,… 
Compte tenu des normes actuelles, le problème essentiel provient des rejets de composés 
classés dans l’annexe III de l’arrêté du 2 février 1998 modifié (citons pour exemple le 
dichlorométhylène, CHCl2). Le dichlorométhylène (DCM) n'est pratiquement pas soluble 
dans l'eau. La recherche d'un solvant possible a été réalisée par les ingénieurs du site et leur 
choix s'est porté sur le Genosorb (Clariant). L'utilisation d'un tel solvant dans notre procédé ne 
semble pas poser de problème puisque le solvant y est totalement recyclé. Les seules 
contraintes peuvent provenir des matériaux à utiliser pour les éléments du procédé afin qu'ils 
ne soient pas altérés par ce solvant. Avant installation du pilote sur site, des essais sont 
réalisés en laboratoire pour évaluer les potentialités du système d'absorption (aéro-éjecteur et 
réacteur) pour le couple dichlorométhylène et Génosorb. Le dispositif expérimental utilisé est 
présenté à la figure 102. Le dispositif fonctionne en circuit fermé sur la phase liquide (pas de 
débit liquide entrant ou sortant). La concentration en dichlorométhylène dans le solvant va 
alors augmenter jusqu'à atteindre la concentration à saturation (équilibre thermodynamique). 
Des prélèvements gazeux sont effectués en entrée et en sortie du procédé puis envoyés vers le 
spectromètre de masse pour dosage. 
réacteur
Effluent gazeux
pollué
Effluent gazeux
épuréabsorbeur
Spectromètre
de masse
 
figure 102: Schéma du montage expérimental utilisé pour l’étude des performances d’absorption du 
dichlorométhylène avec l’aéro-éjecteur. 
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En cours de manipulation, la concentration en dichlorométhylène dans l’effluent gazeux à 
traiter est augmentée de façon rapide afin d’observer la réponse du système face à de brusques 
variations de concentration. Les résultats des dosages gazeux au cours du temps sont 
présentés à la figure 103. 
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figure 103: Evolution au cours du temps du pourcentage de transfert et des concentrations en dichlorométhylène 
dans la phase gazeuse en entrée et en sortie de l’absorbeur (en ppm volumique soit en mL.m-3). 
D’après ces résultats, nous pouvons observer que le taux de transfert initial est supérieur à 
90%. Il atteint même la valeur de 96% lors de l’augmentation de la concentration en polluant 
dans l’effluent gazeux à traiter. Ainsi, le système offre une réponse rapide aux variations de 
concentration dans le gaz en entrée. Lorsque la concentration en polluant est stable dans le 
gaz en entrée, nous assistons à une augmentation progressive de la concentration dans le gaz 
de sortie et à une décroissance des performances de transfert. Ces évolutions étaient attendues 
et correspondent à une accumulation du dichlorométhylène dans la phase liquide, réduisant 
ainsi la force motrice du transfert liée au gradient de concentration entre les phases gazeuse et 
liquide. En conclusion, ces résultats montrent, d'une part, que le Génosorb est un solvant 
adapté pour l’absorption du dichlorométhylène et, d'autre part, que ses caractéristiques 
physico-chimiques (viscosité, masse volumique) ne perturbent pas le fonctionnement de 
l'aéro-éjecteur. 
4.2 - Performances du pilote en contexte industriel 
Le pilote décrit précédemment a été installé sur site afin de mesurer ses performances 
en contexte industriel. Lors de la mise en route du pilote, la cuve est tout d’abord remplie avec 
un volume connu de solvant (VL=0,035 m3). La soufflante et la pompe sont ensuite mises en 
route afin de régler les différents débits. Il faut noter que l’arrivée en effluent gazeux pollué 
n’est pas encore connectée à la soufflante. Une fois que l’écoulement est établi, l’arrivée en 
effluent gazeux est reliée à la soufflante, cet événement correspond au temps initial de 
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l’expérimentation. Des prélèvements de phase liquide sont effectués au niveau de la cuve de 
l’absorbeur. Les prélèvements de la phase gazeuse sont réalisés en entrée de procédé (CGe), à 
la sortie de l’absorbeur (CSabs) et en sortie du séparateur gaz-liquide (CSsép). Tous ces 
échantillons sont stockés dans des sacs de prélèvement comme indiqué au paragraphe 2.3, p 
93. Le débit de l’effluent gazeux à traiter, QGe, correspond au débit du gaz épuré s’échappant 
de l’absorbeur, QSabs, car nous négligeons la variation de masse liée à l’absorption des 
composés gazeux. QGe est mesuré à l’aide d’un débitmètre à flotteur (gamme 2,8.10-4 Nm3.s-1-
2,8.10-3 Nm3.s-1, étalonnage avec de l’air à 20°C). Le débit de gaz désorbé, QSsép, récupéré en 
sortie de l’hydrocyclone inversé, est mesuré sur le site. Il est calculé en mesurant le temps 
nécessaire au gaz pour chasser un volume connu d’eau. Les performances d’absorption 
(pourcentage de transfert) sont calculées selon l’équation suivante : 
Ge
SabsGe
transfert C
=% .CC −  
Les performances globales du procédé sont estimées en calculant le facteur de concentration 
des COV en phase gazeuse. Il est calculé en effectuant le rapport entre la concentration CSsép 
et la concentration CGe. Le bilan matière est établi selon l’équation 12 suivante. 
dt
dCVCQCQCQ LLSsépSsépSabsSabsGeGe ×+×+×=×     [équation 12] 
Compte tenu de la grande variété des COV rencontrés, il a été décidé d’utiliser 
successivement deux solvants aux propriétés distinctes d’absorption des polluants : l’eau 
(pour le traitement des molécules polaires) et le Génosorb (pour les molécules apolaires). La 
première campagne d’essais est donc effectuée avec de l’eau. Nous choisissons de ne suivre 
les performances du procédé que pour trois COV présentant une large gamme de valeurs de 
constante de Henry, à savoir le méthanol, l’acétone et le toluène. Six expérimentations de 
durée variables sont réalisées (d’une à deux heures). Les bilans calculés montrent que l’on ne 
retrouve que 80,7±5,3% de la matière. Ce résultat apparaît cependant satisfaisant car les 
valeurs de concentration des COV en phase liquide sont proches des seuils de détection de 
l’appareil pour ces composés. L’erreur relative de mesure peut donc se révéler importante et 
expliquer l’erreur finale sur le bilan matière. Les résultats des différents essais sont présentés 
dans le tableau 34. 
tableau 34: Résultats des différents essais réalisés sur le site de Plantes & Industries. Le solvant d’absorption est 
de l’eau. Sont représentés les moyennes et les écart-types des performances d’absorption et de concentration 
mesurés pour chacun des COV rencontrés. 
Absorption Concentration
(10 5  Pa) (%) (sans unité)
Méthanol 0,3 85,2 ± 5,2 4,3 ± 2,6
Acétone 2,3 97,6 ± 0,5 5,7 ± 1,4
Toluène 353,6 52,1 ± 8,1 0,8 ± 0,4
Performances du procédé
Nature du COV
H e
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Comme attendu, en utilisant de l’eau comme solvant, le procédé présente des performances 
intéressantes dans le cas du traitement de molécules présentant une valeur de constante de 
Henry faible. En effet, dans ces conditions, nous avons déjà démontré que l’étape 
d’absorption présente des performances supérieures dans le cas de ces molécules. De plus, la 
faisabilité des étapes de désorption et de séparation gaz-liquide est confirmée car nous 
obtenons des facteurs de concentrations supérieurs à l’unité. Certes, ces valeurs restent encore 
éloignées des valeurs théoriques maximales atteintes en désorbant la totalité des COV dissous 
(86,2 dans le cas du méthanol et 98,7 dans le cas de l’acétone, ces valeurs tenant compte des 
performances d’absorption). Ces résultats soulignent que le débit de gaz désorbé n’apparaît 
pas encore suffisamment élevé. En effet, nous désorbons 39% du débit théorique maximal 
envisageable dans nos conditions. Pour le toluène, l’efficacité de l’étape d’absorption est 
relativement limitée. Par la suite, le facteur de concentration obtenu est inférieur à l’unité, ce 
qui signifie que, malgré le faible débit gazeux obtenu en sortie, nous diluons ce COV. Il 
apparaît ici que l’étape d’absorption est déterminante pour l’obtention de performances 
élevées en termes de concentration des polluants dans le gaz. Afin de palier à cet écueil, 
l’utilisation d’un solvant autre que l’eau est envisagée pour traiter un effluent gazeux 
contenant des COV dont la valeur de constante de Henry est élevée. 
Une manipulation supplémentaire est réalisée. A la demande des établissements Pierre Fabre, 
le polluant considéré est le dichlorométhylène et le solvant d’absorption, du Génosorb. Les 
résultats obtenus sont présentés dans le tableau 35. 
tableau 35: Résultats de l’essai réalisé en utilisant le Génosorb comme solvant d’absorption. Sont représentés les 
moyennes et les écart-types des performances d’absorption et de concentration mesurés pour le 
dichlorométhylène. 
Absorption Concentration
(10 5  Pa) (%) (sans unité)
DCM 127,1 94,8 ± 0,3 0,3 ± 0,2
H e
Performances du procédé
Nature du COV
 
Les résultats montrent tout d’abord que le Genosorb est un solvant adapté pour le traitement 
d’un effluent gazeux pollué par du dichlorométhylène, ou tout autre composé possédant une 
valeur de constante de Henry relativement élevée. Celui-ci permet d’atteindre un pourcentage 
d’absorption proche de 95%.  Cependant, contrairement à ce que nous attendions, le facteur 
de concentration est inférieur à l’unité. Cela signifie que nous diluons le polluant dans le gaz 
de sortie. Néanmoins, nous n’observons pas de chute des performances d’absorption au cours 
du temps pendant la durée de l’essai. Cela indiquerait que le polluant ne s’accumule pas dans 
la phase liquide. Cette hypothèse n’a malheureusement pas pu être vérifiée car le Genosorb ne 
peut être injecté en chromatographie en phase gazeuse à cause de la nature complexe et variée 
de ses constituants chimiques. Une autre hypothèse peut néanmoins être avancée pour 
expliquer cette dilution. Contrairement aux données annoncées par le fournisseur, qui 
indiquent que ce solvant possède une tension de vapeur inférieure à celle de l’eau (203 Pa, à 
20°C), il semblerait qu’une partie du solvant reste vaporisé après le passage dans le désorbeur 
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et que celui-ci soit donc évacué au niveau des gaz désorbé. En effet, une mesure du débit de 
gaz désorbé nous indique que celui-ci représente 141% du débit théorique maximal 
envisageable dans nos conditions, ce qui est aberrant. La dilution du polluant désorbé serait 
donc la cause de la vaporisation du solvant au cours du temps. Le Genosorb ne constituerait 
donc pas un solvant adapté pour l’étape de désorption. 
4.3 - Conclusions et aspect économique 
Les essais menés en contexte industriel sur le site de Plantes & Industries ont permis 
d’évaluer les performances du procédé mécanique de concentration des COV en phase 
gazeuse. Ces résultats ont tout d’abord mis en avant que le choix du solvant d’absorption est 
un critère essentiel qui conditionne les performances globales du procédé. Dans le cas du 
traitement de composées dont la valeur de la constante de Henry est faible, l’eau constitue un 
solvant approprié. Au contraire, dans le cas de composés dont la valeur de constante de Henry 
est plus élevée, il faut opter pour d’autres solvants spécialement dédié à l’absorption de 
composés apolaires comme, par exemple, le Genosorb. Néanmoins, nous avons montré que ce 
dernier présente un inconvénient majeur car il semble qu’il se vaporise aisément, ce qui 
conduit à une perte de matière importante que l’on retrouve dans le gaz désorbé. 
Dans le cas de composés polaires tels que l’acétone et le méthanol, nous avons mis en 
évidence des performances d’épuration de l’effluent gazeux respectivement égales à 98% et 
85%. De plus, nous obtenons, en sortie, un facteur de concentration des COV proche de 5 
pour les deux polluants. Ce facteur, même s’il reste mesuré, nous permet d’ébaucher une 
évaluation économique du gain offert dans le cas d’une dégradation par incinération. Cette 
estimation se base sur les hypothèses suivantes. L'effluent industriel est récupéré à la pression 
atmosphérique. Il nécessite donc une compression jusqu'à la pression relative P, la puissance 
nécessaire, W (en watt), étant calculée grâce à l’équation 13. 
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Le rendement de la soufflante assurant cette compression est pris égal à 0,5. Les compressions 
nécessaires sont de 50 mb pour le procédé de concentration et de 30 mb pour l'incinération 
directe (donnée constructeur). L'énergie nécessaire au niveau de la pompe hydraulique 
assurant une pression relative PL est calculée grâce à l’équation 14, le liquide étant supposé 
avoir une viscosité voisine de celle de l'eau. 
   Q .P 
pompe
 LL
η=W         [équation 14] 
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Le rendement de la pompe est pris égal à 0,65. Le tarif de l’énergie électrique considérée est 
de 0,04 € HT/kWh. Le combustible nécessaire à l’incinération est le propane. Les quantités 
nécessaires sont 1,5 g.Nm-3 d’effluent gazeux à oxyder. Cette quantité est indépendante de la 
concentration en COV (information communiquée par un instrumentier, qui suppose donc que 
l'énergie propre de combustion des COV est négligeable car leur concentration est faible dans 
l'effluent à traiter). Le coût du propane commercial est pris égal à 1,5 € HT/kg. Enfin, les 
résultats, calculés pour un débit d'effluent gazeux à traiter de 1000 Nm3.h-1, sont résumés dans 
le tableau 36. 
tableau 36: Evaluation économique du gain offert par l’ajout du procédé mécanique de concentration des COV 
en amont d’un incinérateur. Dans le cas de la troisième hypothèse, l’incinération de l’effluent concentré nécessite 
l’intervention de spécialistes de combustion pour la mise au point d’un four spécifique. De plus, compte tenu du 
très faible débit à traiter et de l’énergie issue de la combustion des COV, il ne serait peut-être pas nécessaire 
d’apporter un combustible additionnel comme le propane.  
Coût de fonctionnement Coût d'investissement
€/jour €
compression = 20,4 15 000
combustion = 54 110 000
Total 74,4 125 000
concentration = 46,8 33 500
combustion = 7,7 52 500
Total 54,5 86 000
concentration = 46,8 33 500
combustion = 0,2 incinérateur spécifique ?
Total 47 33 500 + ?
Solution technologique retenue
Incinération seule
Concentration (rapport 10) + 
incinération
Concentration (maximum théorique) + 
incinération
 
Compte tenu des performances actuelles du procédé, le coût de fonctionnement journalier 
serait légèrement supérieur à 54,5€/jour mais toujours sensiblement inférieur au coût induit 
par l’incinération de la totalité de l’effluent gazeux, soit un gain voisin de 27%. Le coût 
d’investissement se trouverait, lui, abaissé de 31% (pour un facteur de concentration proche 
de 10). Ceci souligne la pertinence économique de ce procédé. Pertinence qui sera d’autant 
plus grande que le facteur de concentration final sera élevé. On peut envisager, dans le cas où 
le facteur de concentration est proche de sa valeur maximale théorique (rendement 
d’absorption égal à 100% et récupération de la totalité des COV dissous par désorption), la 
définition d’un incinérateur spécifique de dimensions réduites et ne nécessitant pas d’apport 
de combustible additionnel (coût faiblement supérieur à 33 500€). Ceci conduit à une 
économie proche de 73% sur le coût d’investissement, égale à 37% sur le coût de 
fonctionnement journalier. 
5 - Conclusions  
Dans la première partie de ce chapitre, nous avons mis en évidence l’amélioration des 
performances de transfert apportée par le jet tournant. De plus, l’amélioration est plus sensible 
dans le cas de composés peu solubles car le « jet tournant » permet d’augmenter l’aire 
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spécifique d’échange et de générer une intensité turbulente supérieure dans la phase liquide 
située au voisinage des bulles. 
Dans une seconde partie, nous nous somme attachés à démontrer la faisabilité de l’étape de 
désorption par abaissement de la pression ainsi que l’influence positive de la variation locale 
d’énergie sur les vitesses de désorption. Néanmoins, même si les vitesses de désorption 
augmentent lorsqu’il y a apport d’énergie, il nous est difficile de quantifier l’énergie apportée 
par l’écoulement turbulent et le phénomène de cavitation ayant lieu au sein du désorbeur. Ces 
résultats ont permis de définir deux critères essentiels pour la réalisation  technologique de 
l’étape de désorption : une descente en pression la plus rapide possible et une variation locale 
d’énergie importante. La deuxième génération de désorbeur développée permet de satisfaire 
ces deux critères. En effet, elle autorise une descente en pression immédiate et la maintient sur 
la totalité de la longueur du tube. Les performances atteintes restent cependant modestes avec 
un débit proche de 40% du débit théorique maximal (débit relevé lors d’un essai en contexte 
industriel).  
Cette étude a aussi permis de concevoir une géométrie innovante de séparateur gaz-liquide 
appelée « hydrocyclone inversé » et capable de séparer de manière rapide et effective une 
phase liquide majoritaire et une phase gazeuse présente sous la forme de bulles dont le 
diamètre est inférieur à 1.10-4 m. Des manipulations réalisées en laboratoire ont même permis 
de prouver son efficacité pour des diamètres de bulle compris entre 1.10-5 et 2,5.10-5 m. 
Enfin, les essais menés en contexte industriel sur le site de Plantes & Industries ont confirmé 
le fait que le choix du solvant d’absorption est un critère essentiel qui conditionne les 
performances globales du procédé. Le Génosorb, solvant utilisé pour l’absorption de COV 
apolaires présente cependant un inconvénient majeur car il semble qu’il se vaporise aisément, 
ce qui conduit à une perte de matière importante et à une dilution des polluants dans le gaz 
désorbé. Concernant le traitement d’un effluent gazeux contenant des COV solubles dans 
l’eau, une évaluation économique rapide a souligné la pertinence de ce procédé quand il se 
trouve couplé avec un procédé d’oxydation thermique. Les performances actuelles autorisent 
une réduction des coûts allant jusqu’à 30% environ pour l’investissement, jusqu’à 27% pour 
le fonctionnement. 
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CONCLUSIONS GENERALES 
1 - Conclusions générales et perspectives 
Il existe de nombreuses technologies pour le traitement des effluents gazeux industriels 
pollués par des COV. Actuellement, le marché est encore dominé par les techniques 
d’incinération qui représentaient, en 2004, 60% des installations en service en France. Face à 
la pression grandissante de l’opinion publique et des médias, une réglementation spécifique a 
été mise en place au niveau international, européen et national, dans le but de limiter les 
volumes de COV rejetés dans l’atmosphère. Ainsi, le protocole de Göteborg réclame une 
réduction de plus de 50% des émissions de la France d’ici 2010. Cet engagement politique 
implique qu’il sera bientôt nécessaire de traiter des effluents faiblement pollués mais 
présentant de forts débits. Cette perspective a relancé une dynamique de recherche visant à 
concevoir et à développer des procédés de traitement d’effluents gazeux industriels de plus en 
plus performants et présentant des coûts d’investissement et de maintenance les plus faibles 
possibles. Dans ce contexte, une des technologies les plus adaptées semble alors être le 
traitement biologique. Elle conduit à une oxydation totale des polluants biodégradables par les 
microorganismes. Ses principaux avantages sont une efficacité d’épuration élevée, des coûts 
d’investissement et de maintenance réduits et une grande rusticité. Néanmoins, la taille des 
installations à mettre en œuvre dans le cas de forts débits d’effluents reste un frein quant à sa 
large utilisation au niveau industriel. Pour réduire cet encombrement, de nombreux travaux 
ont été réalisés afin d’optimiser l’étape de transfert de matière. Dans le même but, l’aéro-
éjecteur, contacteur gaz-liquide à hautes performances développé au laboratoire, constitue le 
point de départ de la conception de deux procédés de traitement d’effluents gazeux : un 
procédé de dégradation biologique et un procédé mécanique de concentration des polluants en 
phase gazeuse. 
1.1 - Etude des performances de l’aéro-éjecteur 
Cette étude a permis de compléter avec succès les courbes de pourcentage de transfert 
propre à l’aéro-éjecteur et à la colonne de transfert. Les résultats obtenus confirment les 
tendances suggérées lors de l’étude précédente. Ils montrent que la proportion de transfert 
ayant lieu dans l’aéro-éjecteur augmente pour des composés ayant une faible valeur de la 
constante de Henry, c’est-à-dire les composés les plus solubles. Pour les composés 
moyennement à peu solubles (valeur de He comprise entre 50.105 et 200.105 Pa), il apparaît un 
pallier au niveau du pourcentage de transfert propre à l’aéro-éjecteur. Ceci est intéressant car 
ce pallier indique que cet organe, en générant des conditions hydrodynamiques favorables au 
transfert (niveau de turbulence élevé), est capable d’assurer un pourcentage de transfert voisin 
de 30% dans le cas de composés pour lesquels l’opération d’absorption semble peu 
appropriée. 
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De même, ces résultats montrent que, pour une même valeur du volume utile, le pourcentage 
de transfert propre à la colonne augmente pour des composés ayant une valeur de la constante 
de Henry élevée, c’est-à-dire les composés les moins solubles. De même, comme attendu, 
pour un même composé, le pourcentage de transfert augmente avec le volume utile. Cette 
augmentation est d’autant plus sensible que le composé est peu soluble. 
Enfin, les courbes de pourcentage de transfert propre à l’aéro-éjecteur et à la colonne de 
transfert constituent un outil de dimensionnement intéressant puisqu’il prend en compte les 
propriétés physico-chimiques des polluants à traiter (avec la valeur de la constante de Henry, 
corrélée à la solubilité) et les conditions opératoires choisies (avec la valeur du volume utile). 
1.2 - Etude du procédé de dégradation biologique des COV 
L’objectif de ce chapitre était double : 
 étudier les performances du procédé couplant l’aéro-éjecteur et le réacteur biologique 
en appliquant des charges en polluant plus élevées que lors de la précédente étude, 
 identifier et étudier les phénomènes responsables de la baisse des performances 
épuratoires lors du traitement en mode continu des trois COV choisis. 
La première partie de ce chapitre a permis de mettre en évidence la nature du composé 
inhibiteur s’accumulant en phase liquide conjointement à la chute des performances 
épuratoires. Cette identification a été réalisée par GC-MS et a permis d’identifier l’acide 
butyrique. Les effets possibles de ce composé sur les microorganismes ont ensuite été étudiés. 
On peut donc lui attribuer l’effet généralement constaté d’un acide faible avec l’induction des 
pompes à protons ATP-dépendantes et la déplétion énergétique inhérente. Il a aussi été 
montré que, sous certaines conditions, l’acide butyrique pouvait induire le mécanisme de 
l’apoptose chez les cellules eucaryotes. Nous pouvons donc supposer que cette induction est 
aussi valable chez la levure et dans des conditions qui restent à déterminer. Ainsi, l’acide 
butyrique présenterait des propriétés inhibitrices (déplétion énergétique) et toxiques 
(apoptose) sur les microorganismes présents et, plus particulièrement, sur les levures Candida 
hellenica et Candida kruseï. 
La seconde partie traitait de l’étude des performances d’épuration du procédé. Pour cela, nous 
avons appliqué des charges polluantes supérieures à celles choisies lors de l’étude précédente. 
Les résultats obtenus sont très encourageants car nous avons montré que, mis à part pour le 
traitement de la méthyl éthyl cétone, le procédé autorise des capacités épuratoires élevées, 
supérieures à celles relevées lors de l’étude précédente et dans la littérature. Citons, par 
exemple, la valeur de la capacité épuratoire de l’acétate de butyle qui est ici égale à 5,8 
kgAB.m-3.h-1 contre 0,44 kgAB.m-3.h-1 lors de l’étude précédente et 0,04 kgAB.m-3.h-1 pour la 
valeur issue des travaux de Ottengraf et Van den Oever (1983). 
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Il semblerait que nous ayons atteint, avec notre stratégie de mise en oeuvre et nos conditions 
de fonctionnement, les limites du procédé pour l’abattement de la méthyl éthyl cétone. La 
principale raison réside dans la faible vitesse de consommation de ce polluant par les 
microorganismes, ce qui avait déjà été souligné lors de l’étude précédente. Les résultats  
obtenus dans le cas du traitement de l’éthanol et de l’acétate de butyle démontrent la forte 
potentialité du procédé couplant l’aéro-éjecteur et le réacteur biologique. Néanmoins, les 
performances ne sont pas stables et l’accumulation d’acide butyrique semble impliquée dans 
cette baisse des capacités épuratoires. De ce fait, il apparaît difficile de déterminer la charge 
maximale admissible en polluant et la capacité épuratoire maximale de chacun des polluants 
en présence d’acide butyrique. 
Dans la suite des travaux, nous nous sommes attachés à développer une méthodesemi-
quantitative de suivi des populations microbiennes au cours du temps. Cette méthode n’était 
pas disponible dans notre laboratoire et a donc nécessité un travail important de mise au point 
du protocole. Mise au point qui était encore rendu plus délicate par la nature même de nos 
échantillons de biomasse qui contenaient à la fois des bactéries et des levures. Les 
visualisations effectuées en microscopie confocale étaient très satisfaisantes et ont permis de 
mettre en relief plusieurs phénomènes. Le premier résultat obtenu lors de l’étude semi-
quantitative de la dynamique microbienne a montré que l’équilibre entre les populations, 
instauré lors de l’ensemencement du réacteur biologique, évolue très rapidement. Cette 
évolution conduit même à la perte rapide des bactéries (quantification relative inférieure à 1% 
au bout de 120 heures). La disparition de cette population permettrait d’expliquer que les 
performances d’épuration de la méthyl éthyl cétone diminuent à partir de ce point. En effet, la 
souche Sphingomonas sp. est la seule qui, en présence de méthyl éthyl cétone et d’acétate de 
butyle, ne catabolyse pas préférentiellement ce dernier COV. La perte de cette souche 
conduirait donc à ne plus dégrader la MEC en présence d’AB. De plus, la diminution de la 
contribution des populations procaryotes au sein de la biomasse totale semble favoriser 
l’accumulation d’acide butyrique. Dans un deuxième temps, l’étude du rendement de 
marquage et de la viabilité des levures a permis de mettre en évidence que cet acide accumulé 
agissait sur l’activité métabolique des microorganismes. Ainsi, il a été possible d’observer des 
levures viables (présentant un marquage au DAPI focalisé dans le noyau) mais qui 
présenteraient une diminution de la quantité d’ARNr intracellulaires (pas de marquage avec la 
sonde PF2Cy5). Cet appauvrissement est généralement associé à une baisse de la synthèse 
protéique et donc à une baisse de l’activité métabolique, ici associée à la consommation des 
polluants par la biomasse. Un autre effet a pu être mis en évidence. Il s’agit d’une chute de la 
viabilité des levures en présence de fortes concentrations d’acide butyrique (supérieures à 1,6 
kg.m-3). Des observations ont montré des levures ne présentant aucun marquage avec le 
DAPI, donc possédant une chromatine déstructurée. Il est cependant difficile de préciser si la 
baisse de viabilité est imputable à l’effet d’acide faible (déplétion énergétique critique, arrêt 
de l’anabolisme) ou à une induction de l’apoptose. Néanmoins, nous pouvons dire que 
l’accumulation d’acide butyrique entraîne une diminution de la concentration en biomasse 
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active et en biomasse viable. La présence en phase liquide de ce composé est donc en partie 
responsable de la baisse observée des vitesses spécifiques de dégradation et donc de la chute 
des performances d’épuration du procédé. 
Les fortes potentialités d’épuration de ce procédé ont été démontrées dans le cas de 
l’abattement de l’éthanol, de l’acétate de butyle et de la méthyl éthyl cétone. Les résultats 
obtenus constituent une première approche mais nécessiteraient d’être complétés afin de 
déterminer les charges maximales admissibles pour chacun des polluants, en évitant 
l’accumulation d’acide butyrique dans la phase liquide. De même, il serait intéressant de 
déterminer les constantes d’inhibition de chacun des microorganismes face à l’acide butyrique 
afin d’assurer une stratégie de mise en œuvre plus pertinente. Enfin, concernant l’acide 
butyrique, ses effets toxique et inhibiteur de l’activité épuratoire n’ont pu être mis en évidence 
que sur les levures Candida kruseï et Candida hellenica. Il semblerait que l’accumulation de 
cet acide soit liée à la perte des populations bactériennes au sein du consortium biologique 
mis en œuvre. Une des perspectives serait alors de modifier la stratégie d’ensemencement du 
réacteur en partant de boues activées afin d’augmenter les potentialités de dégradation de cet 
acide et d’éviter son accumulation en phase liquide. 
1.3 - Etude du procédé mécanique de concentration des COV en phase 
gazeuse 
Dans la première partie de ce chapitre, nous avons mis en évidence une amélioration 
des performances de transfert apportée par le jet tournant comprise entre 5 et 12% selon le 
polluant considéré. Cette amélioration est plus sensible dans le cas de composés peu solubles 
car le « jet tournant » agit directement sur le volume utile en permettant d’augmenter l’aire 
spécifique d’échange et en générant une intensité turbulente supérieure dans la phase liquide 
située au voisinage des bulles. Une des perspectives associée au contacteur concerne la 
détermination de la valeur maximale du ratio entre le débit gazeux et le débit liquide qu’il 
peut admettre. 
Dans une seconde partie, nous avons démontré la faisabilité de l’étape de désorption par 
abaissement de la pression ainsi que l’influence positive de la variation locale d’énergie sur 
les vitesses de désorption. Ces résultats ont permis de définir deux critères essentiels pour la 
réalisation technologique de l’étape de désorption : une descente en pression la plus rapide 
possible et un apport local d’énergie important. La deuxième génération de désorbeur 
développée permet de satisfaire ces deux critères. En effet, elle autorise une descente en 
pression immédiate et la maintient sur la totalité de la longueur du tube. Les performances 
atteintes restent cependant modestes avec un débit proche de 40% du débit théorique maximal 
(débit relevé lors d’un essai en contexte industriel). L’augmentation des performances 
globales du procédé nécessitera donc une optimisation de ce débit désorbé. Les verrous 
cognitifs restent actuellement nombreux : que se passe-t-il lors de l’implosion des bulles de 
220 
CONCLUSIONS GENERALES 
cavitation en sortie de désorbeur ? Les COV sont-ils préférentiellement réabsorbés dans le 
solvant ? Faut-il mettre en œuvre plusieurs désorbeurs (en parallèle ou en série) ? Doit-on 
augmenter le déséquilibre thermodynamique appliqué ? 
Cette étude a aussi permis de concevoir une géométrie innovante de séparateur gaz-liquide 
appelée « hydrocyclone inversé » et capable de séparer de manière rapide et effective une 
phase liquide majoritaire et une phase gazeuse présente sous la forme de bulles dont le 
diamètre est inférieur à 1.10-4 m. Des manipulations réalisées en laboratoire ont même permis 
de prouver son efficacité pour des diamètres de bulle compris entre 1.10-5 et 2,5.10-5 m. Cette 
conception fait aujourd’hui l’objet d’une étude de brevetabilité. Les domaines d’application 
de ce dispositif ne se limitent pas à la séparation gaz-liquide mais concernent, de façon 
générale, toute étape de séparation d’une phase fluide lourde majoritaire et d’une phase légère 
dispersée. 
Enfin, les essais menés en contexte industriel sur le site de Plantes & Industries (Gaillac, 81) 
ont confirmé le fait que le choix du solvant d’absorption est un critère essentiel qui 
conditionne les performances globales du procédé. Le Génosorb, solvant utilisé pour 
l’absorption de COV apolaires ne constitue pas une phase liquide de choix car il semble 
aisément se vaporiser, ce qui conduit à une perte de matière importante et à une dilution des 
polluants dans le gaz désorbé. Pour assurer le transfert de composés polaires et apolaires, une 
des solutions possibles serait alors l’utilisation d’une émulsion constituée par une phase 
aqueuse et une phase organique. 
Concernant le traitement d’un effluent gazeux contenant des COV solubles dans l’eau, une 
évaluation économique rapide a souligné la pertinence de ce procédé quand il se trouve 
couplé avec un procédé d’oxydation thermique. Les performances actuelles autorisent une 
réduction des coûts allant jusqu’à 30% environ pour l’investissement, jusqu’à 27% pour le 
fonctionnement. Ces performances ne sont issues que d’une étude préliminaire et doivent être 
confirmées. 
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ANNEXES 
Annexe 1 
Liste des composés organiques volatils visés à l’annexe III de l’arrêté du 2 
février 1998. 
 
Nom et Synonyme Numéro Cas
Acétaldéhyde (aldéhyde acétique) 75-07-0
Acide acrylique 79-10-7
Acide chloroacétique 79-11-8
Aldéhyde formique (formaldéhyde) 50-00-0
Acroléine (aldéhyde acrylique - 2 - propénal) 107-02-8
Acrylate de méthyle 96-33-3
Anhydride maléique 108-31-6
Aniline 62-53-3
Biphényles 92-52-4
Chloroacétaldéhyde 107-20-0
Chloroforme (trichlorométhane) 67-66-3
Chlorométhane (chlorure de méthyle) 74-87-3
Chlorotoluène (chlorure de benzyle) 100-44-7
Crésol 1319-77-3
2,4-Diisocyanate de toluylène 584-84-9
Dérivés alkylés du plomb 7439-92-1
Dichlorométhane (chlorure de méthylène) 75-09-02
1,2-Dichlorobenzène (O-dichlorobenzène) 95-50-1
1,1-Dichloroéthylène 75-35-4
2,4-Dichlorophénol 120-83-2
Diéthylamine 109-89-7
Diméthylamine 124-40-3
1,4-Dioxane 123-91-1
Ethylamine 75-04-7
2-Furaldéhyde (furfural) 98-01-1
Méthacrylates
Mercaptans (thiols)
Nitrobenzène
Nitrocrésol
Nitrophénol 100-02-7
Nitrotoluène 99-99-0
Phénol 108-95-2
Pyridine 110-86-1
1,1,2,2-Tétrachloroéthane 79-34-5
Tétrachloroéthylène (perchloréthylène) 127-18-4
Tétrachlorométhane (tétrachlorure de carbone)
Thioéthers
Thiols
O.Toluidine 95-53-4
1,1,2-Trichloroéthane 79-00-5
Trichloroéthylène 79-01-6
2,4,5-Trichlorophénol 95-95-4
2,4,6-Trichlorophénol 88-06-2
Triéthylamine 121-44-8
Xylènol (sauf 2,4-xylénol) 1300-71-6
98-95-3
56-23-5
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Evolution de la pression de vapeur saturante en fonction de la température. 
 
Le calcul de la pression de vapeur saturante fait appel à l’équation de Wagner : 
 
)(ln 632/3 DXCXBXAXT
T
p
P C
C
vapsat +++=
 
CT
TXavec −=1  
Evolution de la pression de vapeur saturante en fonction de la température pour l’éthanol: 
 
TC (K) 513,9
pC (bar) 61,4
Tmin (K) 293
Tmax (K) TC
A -8,51838
B 0,34163
C -5,73683
D et E 8,32581
Ethanol T (K) X ln (Pvapsat/PC) Pvapsat (bar)
293,0 0,430 -6,960 0,058
293,5 0,429 -6,930 0,060
294,0 0,428 -6,901 0,062
294,5 0,427 -6,871 0,064
295,0 0,426 -6,841 0,066
295,5 0,425 -6,812 0,068
296,0 0,424 -6,782 0,070
296,5 0,423 -6,753 0,072
297,0 0,422 -6,724 0,074
297,5 0,421 -6,695 0,076
298,0 0,420 -6,666 0,078
298,5 0,419 -6,637 0,081
299,0 0,418 -6,608 0,083
299,5 0,417 -6,579 0,085
300,0 0,416 -6,551 0,088
300,5 0,415 -6,522 0,090
301,0 0,414 -6,494 0,093
301,5 0,413 -6,466 0,096
302,0 0,412 -6,438 0,098
302,5 0,411 -6,410 0,101
303,0 0,410 -6,382 0,104
303,5 0,409 -6,354 0,107
304,0 0,408 -6,326 0,110
304,5 0,407 -6,299 0,113
305,0 0,406 -6,271 0,116
305,5 0,406 -6,244 0,119
306,0 0,405 -6,216 0,123
306,5 0,404 -6,189 0,126
307,0 0,403 -6,162 0,129
307,5 0,402 -6,135 0,133
308,0 0,401 -6,108 0,137
308,5 0,400 -6,081 0,140
309,0 0,399 -6,055 0,144
309,5 0,398 -6,028 0,148
310,0 0,397 -6,002 0,152
310,5 0,396 -5,975 0,156
311,0 0,395 -5,949 0,160
311,5 0,394 -5,923 0,164
312,0 0,393 -5,896 0,169
312,5 0,392 -5,870 0,173
313,0 0,391 -5,844 0,178
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Evolution de la pression de vapeur saturante en fonction de la température. 
 
Evolution de la pression de vapeur saturante en fonction de la température pour l’acétate de 
butyle: 
  
 T (K) X ln (Pvapsat/PC) Pvapsat (bar)
293,0 0,494 -7,904 0,012
293,5 0,493 -7,874 0,012
294,0 0,492 -7,844 0,012
294,5 0,491 -7,815 0,013
295,0 0,491 -7,785 0,013
295,5 0,490 -7,756 0,013
296,0 0,489 -7,726 0,014
296,5 0,488 -7,697 0,014
297,0 0,487 -7,668 0,015
297,5 0,486 -7,639 0,015
298,0 0,485 -7,610 0,016
298,5 0,484 -7,581 0,016
299,0 0,484 -7,552 0,016
299,5 0,483 -7,524 0,017
300,0 0,482 -7,495 0,017
300,5 0,481 -7,467 0,018
301,0 0,480 -7,439 0,018
301,5 0,479 -7,410 0,019
302,0 0,478 -7,382 0,020
302,5 0,478 -7,354 0,020
303,0 0,477 -7,326 0,021
303,5 0,476 -7,299 0,021
304,0 0,475 -7,271 0,022
304,5 0,474 -7,243 0,022
305,0 0,473 -7,216 0,023
305,5 0,472 -7,189 0,024
306,0 0,472 -7,161 0,024
306,5 0,471 -7,134 0,025
307,0 0,470 -7,107 0,026
307,5 0,469 -7,080 0,026
308,0 0,468 -7,053 0,027
308,5 0,467 -7,027 0,028
309,0 0,466 -7,000 0,029
309,5 0,465 -6,973 0,029
310,0 0,465 -6,947 0,030
310,5 0,464 -6,920 0,031
311,0 0,463 -6,894 0,032
311,5 0,462 -6,868 0,033
312,0 0,461 -6,842 0,034
312,5 0,460 -6,816 0,034
313,0 0,459 -6,790 0,035
TC (K) 579
pC (bar) 31,4
Tmin (K) 333
Tmax (K) TC
A -8,36658
B 2,40985
C -6,42511
D et E 4,85939
Acétate de butyle
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Evolution de la pression de vapeur saturante en fonction de la température. 
 
Evolution de la pression de vapeur saturante en fonction de la température pour la méthyl 
éthyl cétone: 
 
  
TC (K) 536,8
pC (bar) 42,1
Tmin (K) 255
Tmax (K) TC
A -7,71476
B 1,71061
C -3,6877
D et E -0,75169
méthyléthylcétone T (K) X ln (Pvapsat/PC) Pvapsat (bar)
293,0 0,454 -6,105 0,094
293,5 0,453 -6,080 0,096
294,0 0,452 -6,056 0,099
294,5 0,451 -6,032 0,101
295,0 0,450 -6,007 0,104
295,5 0,450 -5,983 0,106
296,0 0,449 -5,959 0,109
296,5 0,448 -5,935 0,111
297,0 0,447 -5,911 0,114
297,5 0,446 -5,887 0,117
298,0 0,445 -5,863 0,120
298,5 0,444 -5,840 0,123
299,0 0,443 -5,816 0,125
299,5 0,442 -5,792 0,128
300,0 0,441 -5,769 0,131
300,5 0,440 -5,746 0,135
301,0 0,439 -5,723 0,138
301,5 0,438 -5,699 0,141
302,0 0,437 -5,676 0,144
302,5 0,436 -5,653 0,148
303,0 0,436 -5,631 0,151
303,5 0,435 -5,608 0,154
304,0 0,434 -5,585 0,158
304,5 0,433 -5,563 0,162
305,0 0,432 -5,540 0,165
305,5 0,431 -5,518 0,169
306,0 0,430 -5,495 0,173
306,5 0,429 -5,473 0,177
307,0 0,428 -5,451 0,181
307,5 0,427 -5,429 0,185
308,0 0,426 -5,407 0,189
308,5 0,425 -5,385 0,193
309,0 0,424 -5,363 0,197
309,5 0,423 -5,341 0,202
310,0 0,423 -5,320 0,206
310,5 0,422 -5,298 0,211
311,0 0,421 -5,277 0,215
311,5 0,420 -5,255 0,220
312,0 0,419 -5,234 0,224
312,5 0,418 -5,213 0,229
313,0 0,417 -5,192 0,234
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